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МЕХАНІЧНІ КОЛИВАННЯ, РІДИНА, ТЕПЛОМАСООБМІН, ЧАСТКИ. 
Об`єкт дослідження – процеси сепарації гетерогенних систем та сепараційне 
обладнання. 
Мета роботи – вдосконалення технології інерційно-фільтруючої та інерційно- 
вібраційної сепарації багатофазних потоків, статичне та динамічне оптимізаційне 
моделювання процесів в сепараційному обладнанні з аналізом ефективності 
моделювання динамічних процесів сепарації гетерогенних систем з аналізом 
впливу тепломасообмінних процесів та вібраційних вимушених коливань, 
удосконалення, розробка та впровадження енергоефективних модульних 
багатофункціональних сепараційних пристроїв. 
Методи дослідження. Основні теоретичні залежності для сепараційних 
елементів визначено диференціальними методами математичного аналізу та 
інтегрального обчислення з застосуванням CAS-систем комп’ютерної алгебри. На 
емпіричному рівні наукових досліджень застосовано методи експериментальної 
гідродинаміки. Експериментальні дослідження проведено методами фізичних 
моделювань моделей сепараційних пристроїв та модульних сепараційних 
установок; аналізу, симуляції, оптимізації процесів та обладнання CFD-методами 
обчислювальної гідродинаміки, статичного та динамічного математичного 
моделювання хіміко-технологічних процесів (ХТП) на базі CAE-систем 
термодинамічного моделювання. 
Проведені статичні та динамічні оптимізаційні моделювання процесів в 
промислових установках. Визначені прогнозовані основні технічні характеристики 
багатофункціональних модульних апаратів. Винайдені нові об’єкти інтелектуальної 
власності захищені свідоцтвом про реєстрацію авторського права на твір та 
патентами України на корисну модель. 
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ВСТУП 
 
Під час виконання попереднього етапу були розроблені нові, вдосконалено 
традиційні способи та конструкції модульних сепараційних пристроїв, що їх 
реалізують, за рахунок використання ефектів від накладання вібрацій на потік та 
створення умов для протікання сполучених процесів, запровадження механізмів 
вібраційно-інерційної та інерційно-фільтруючої сепарації. При розробці методики 
інженерних розрахунків виникла необхідність розробити новий математичний 
апарат для описання гідродинамічних процесів, що супроводжуються 
тепломасообмінними процесами під час розділення гетерогенних систем. Для цього 
застосовувались методи числового розрахунку рівнянь руху рідини в частинних 
похідних та статистичні методи. 
Результати експериментальних досліджень модульних динамічних 
сепараційних пристроїв використані для проведення математичної ідентифікації 
параметрів моделі гідроаеропружної взаємодії газорідинного потоку та пружних 
відбійних елементів. Запропоновано узагальнену методологію дослідження для 
реалізації штучних нейронних мереж для вирішення прикладних завдань в області 
хімічного машинобудування (детально розглянуті способи створення цифрових 
двійників). Ця методологія спрямована на розв’язання прямих і зворотних 
гідромеханічних задач на основі комбінованого застосування штучної нейронної 
мережі, аналітичних залежностей і числового моделювання. 
Отже, метою даної роботи є вдосконалення технології інерційно-фільтруючої 
та інерційно-вібраційної сепарації багатофазних потоків, статичне та динамічне 
оптимізаційне моделювання процесів в сепараційному обладнанні з аналізом 
ефективності моделювання динамічних процесів сепарації гетерогенних систем з 
аналізом впливу тепломасообмінних процесів та вібраційних вимушених коливань, 
удосконалення, розробка та впровадження енергоефективних модульних 
багатофункціональних сепараційних пристроїв. 
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1 СТАТИЧНЕ ТА ДИНАМІЧНЕ ОПТИМІЗАЦІЙНЕ МОДЕЛЮВАННЯ 
ПРОЦЕСІВ В СЕПАРАЦІЙНОМУ ТА ТЕПЛОМАСООБМІННОМУ 
ОБЛАДНАННІ ПРОМИСЛОВИХ УСТАНОВОК 
 
 
1.1 Методика оптимізаційних моделювань хіміко–технологічних процесів 
(ХТП) засобами CAE–систем термодинамічного моделювання 
 
Одним із способів нарощування об’ємів виробництва вуглеводневих 
продуктів є вдосконалення та підвищення ефективності роботи в цілому 
промислових установок підготовки нафти та газу. У зв’язку зі складністю та 
тривалістю проведення обстежень та вимірювань показників роботи реальних 
промислових об’єктів у дослідженнях, пов’язаних із розробкою або 
вдосконаленням способів отримання вуглеводневих продуктів, часто 
використовують числові методи та програмні комплекси, що їх реалізують [1–3]. 
Для дослідження установок підготовки нафти та газу зазвичай застосовуються 
системи автоматизованого проектування (САПР), а саме технології 
автоматизованої розробки (САЕ). Зазвичай для моделювання режимів роботи 
технологічних ліній дослідники застосовують програмні комплекси, що дозволяють 
розрахувати матеріальні та теплові баланси даних технологічних ліній, а саме 
ChemCAD, AspenHYSYS, MATLAB, Mathcad та ін. [4–6]. Враховуючи складність 
існуючих промислових установок, для їх дослідження була запропонована 
методика оптимізаційних моделювань хіміко-технологічних процесів (ХТП) 
засобами CAE-систем термодинамічного моделювання. Методика оптимізаційних 
моделювань складається з трьох етапів (рисунок 1.1). На першому етапі 
проводиться аналіз установки, а саме огляд технологічної лінії, аналіз сировини та 
ефективності і продуктивності роботи уставки в цілому. Метою аналізу установки 
є виявлення лімітуючих факторів таких як застаріле обладнання, низька 
інтенсивність та ефективність процесів сепарації та тепломасообміну. Виходячи з 
проведеного аналізу установки розробляється завдання для оптимізаційного 
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моделювання, визначаються керуючі фактори, тобто параметри які будуть 
змінювати на кожному наступному обчисленні (тиск, температура, кількість 
сепараційних або масообмінних елементів), визначається цільова функція, тобто 
параметр який буде оптимізований в результаті обчислень (витрата вуглеводневого 
компоненту, фракційний склад продукту). 
 
Рисунок 1.1 – Методика оптимізаційних моделювань хіміко-технологічних 
процесів засобами CAE–систем термодинамічного моделювання 
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На другому етапі проводяться оптимізаційні моделювання хіміко- 
технологічних процесів, в свою чергу даний етап можна умовно поділити на 
декілька кроків, розробка функціональної схеми установки, вибір глобальної 
розрахункової моделі та робочих речовин, налаштування окремих одиниць 
основного та допоміжного обладнання і проведення розрахунків. Останнім етапом 
є аналіз результатів розрахунків та надання рекомендацій щодо вдосконалення 
установки. 
 
1.2 Моделювання процесів компримування, сепарації та тепломасообміну 
в газофракціонуючих установках 
1.2.1 Аналіз установки переробки газового конденсату 
 
 
Установка переробки газового конденсату включає абсорбційна, 
ректифікаційну колону, сепаратор, теплообмінне обладнання і насос. Установка 
працює наступним чином (рисунок 1.2): У якості сировини використовують широку 
фракцію легких вуглеводнів (ШФЛВ), покомпонентний та фракційний склади 
наведені у таблиці 1.1. ШФЛВ подається до абсорберу фракційного (АФ), де 
розділяється на вуглеводневі пари, які з абсорбера потрапляють у апарат 
повітряного охолодження (АВО) де охолоджуються і конденсуються, та на кубовий 
залишок, який після колони направляється до випарника (В1). Після АВО суміш 
потрапляє в сепаратор (С–1), звідки метан–етанова фракція направляється в 
товарний парк, а конденсат повертається в абсорбер (АФ) для зрошення. Після 
випарника (В1) рідина з направляється в ректифікаційну колону (КС). З колони газ 
подається в теплообмінник (Т1) де охолоджуються і конденсується, частина рідина 
повертається в колону для зрошення. Рідина з колони потрапляє в теплообмінник 
(Т2) де охолоджується. Після теплообмінника (Т2) стабільний бензин направляється 
в товарний парк, частина бензину поступає в абсорбер (АФ) на зрошення. 
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Рисунок 1.2 – технологічна схема установки переробки газового конденсату 
(1 - ШФЛВ; 2 - кубовий залишок; 3 – вуглеводневі пари;4 - метан-етанова фракція; 
5 - стабільний бензин; 6 – пропан-бутанова фракція;7 - холодний теплоносій; 8 – 
нагрітий теплоносій; 9 - гарячий теплоносій; 10 - охолоджений теплоносій; 11 – 
пари; К - колона; АФ - абсорбер фракційний; С - сепаратор; В1..2 - випарники; Н1..2 
- насоси; Т1..2 - теплообмінники; АВО - апарат повітряного охолодження) 
Таблиця 1.1 – Покомпонентний і фракційний склад ШФЛВ 
Речовина Масова доля 
Метан 0.057 
Етан 0.081 
Пропан 0.316 
і-бутан 0.101 
Бутан 0.247 
neo-пентан 0.017 
і-пентан 0.100 
n-пентан 0.064 
Гексан 0.008 
Гептан 0.0045 
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1.2.2 Оптимізаційне моделювання установки переробки газового 
конденсату 
 
Оптимізаційні моделювання проводились у програмному комплексі 
ChemCAD, на рисунку 1.3 зображена функціональна схема установки переробки 
газового конденсату. 
Рисунок 1.3  Схема установки переробки газового конденсату (АФ – 
абсорбційна колона; КС – ректифікаційна стабілізаційна колона; С-1 – сепаратор; 
Т-1, Т-2, Т-3 – теплообмінне обладнання; Н-1 – насос; В-1 - вентиль) 
 
 
Для дослідження процесів сепарації та тепломасообміну, в яких присутні 
вуглеводневі компоненти, рекомендується використовувати моделі Soave-Redlich- 
Kwong (SRK), UNIFACK-value, Peng - Robinson, що підходить для обчислення 
матеріальних і теплових балансів, констант рівноваги вуглеводневих систем при 
помірних та високих значеннях тисків [7–10]. Обираємо термодинамічну модель 
SRK, у якості додаткових налаштувань були обрані Regular SRK/PR BIPs та Standart 
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SRK/PR BIPs. Також вказані граничні умови відповідно до режимних параметрів 
роботи установки, а саме мінімальне (1°С) та максимальне (160°С) значення 
температур та максимальний надлишковий тиск 1.6 МРа. Характеристики вхідного 
потоку ШФЛВ вказані у таблиці 1.2. Покомпонентний та фракційний склади вхідної 
речовини задані відповідно до таблиці 1.1. 
Таблиця 1.2 – Характеристики ШФЛВ 
 
Назва потоку 30 
Температура, C 20 
Тиск, MPa 0.65 
Газова фракція, долі 0.5902 
Ентальпія, MДж/с -2.0063 
Витрата, кг/с 0.7624 
 
Наступним кроком є налаштування основного та допоміжного обладнання. 
Для абсорбційної колони (АФ) вказуємо кількість тарілок – 25, тарілка живильна - 
25, тарілка зрошування - 1, надлишковий тиск у колоні 0.65 МПа, значення кубового 
числа - 3, температури у верхній та нижній частина колони 20 °С та 40 °С 
відповідно. Для ректифікаційної колони (КС) обираємо режим роботи 
конденсаторів – «повна конденсація», кількість тарілок - 50, тарілка живильна - 25, 
тарілка зрошування – 1, температури у верхній та нижній частина колони 50 °С та 
63 °С відповідно. Налаштування для теплообмінного обладнання проводимо за 
параметром температури потоку на виході з апарату. Для теплообмінників Т–1 і Т– 
2 температура вихідного потоку - 20°С, а для теплообмінника Т–3 - 30°С. 
Розрахунок проводимо у статичному режимі, результати розрахунку, а саме 
витрата, температура, тиск і фракційний склад вихідних потоків наведені у таблиці 
1.3. 
Таблиця 1.3 – Характеристики вихідних потоків установки переробки газового 
конденсату 
Метан-етанова фракція Пропан-бутанова фракція Стабільний бензин 
Назва потоку 35 Назва потоку 43 Назва потоку 45 
Температура, C 30 Температура, C 20 
Температура, 
C 
20 
14 
 
Тиск, MPa 0.65 Тиск, MPa 1.6 Тиск, MPa 1.6 
Газова фракція, 
долі 
1 
Газова фракція, 
долі 
0 
Газова 
фракція, долі 
0 
Ентальпія, 
MДж/с 
-1.3142 
Ентальпія, 
MДж/с 
-0.5042 
Ентальпія, 
MДж/с 
-0.1276 
Витрата, кг/с 0.5168 Витрата, кг/с 0.1929 Витрата, кг/с 0.0527 
Компоненти, масова доля % 
Метан 8.4257 Метан 0.2808 Метан 0 
Етан 11.3586 Етан 1.5864 Етан 1.46e-16 
Пропан 39.9548 Пропан 18.1330 Пропан 1.77e-9 
і-бутан 9.9408 і-бутан 13.3723 і-бутан 4.69e-5 
Бутан 19.1335 Бутан 46.5381 Бутан 0.0057 
neo-пентан 0.8420 neo-пентан 4.8008 neo-пентан 0.0516 
і-пентан 5.9822 і-пентан 13.9284 і-пентан 35.4270 
n-пентан 4.2630 n-пентан 1.3601 n-пентан 47.1958 
Гексан 0.0931 Гексан 1.44e-7 Гексан 10.8489 
Гептан 0.0064 Гептан 7.62e-14 Гептан 6.4710 
 
 
1.2.3 Аналіз результатів оптимізаційних моделювань установки переробки 
газового конденсату 
 
Установка переробки газового конденсату має продуктивність 0,76 кг/с, 
аналізуючи данні звіту по матеріальному та тепловому балансу маємо загальний 
вхідний/вихідний потік 20.76 кг/с. Енергетичний баланс дорівнює 320.3 МДж/с з 
яких на підігрів потрібно 0.62 МДж/с, для охолодження 0.17 МДж/с. 
Абсорбер фракційний (АФ), що призначений для відділення летких 
вуглеводнів, за результатами оптимізаційних моделювань має наступні показники 
роботи: вміст метан-етанової фракції (С1,С2) з низу апарату дорівнює менше 1%, 
кубовий залишок складається з компонентів С9-С16. Вміст цільового компоненту 
близько 90%, витрата 0,5 кг/с. На зрошування в абсорбер (АФ) подається газовий 
конденсат витратою 0.61 кг/с, його фізичні властивості наступні: густина ρ =589 
кг/м3, динамічна в’язкість μ=0,000183 Па*с. 
Сепаратор С-1 призначений для відділення легких вуглеводнів С1-С2 має 
наступні показники роботи: вміст газів на виході складає 96%, витрата 0,52 кг/с. 
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Рідка фаза складається з С3-С6 (пропан-гексан) їх вміст більше 95%, витрата 0.40 
кг/с, густина ρ = 554 .кг/м3 
Для ректифікаційної колони (КС) отримані наступні характеристики роботи: 
вхідний потік, сировина, має витрату 0.5 кг/с. Цільовий компонент верху колони С3- 
С4 (пропан-бутан) має вміст 78%, з витратою 0.64 кг/с. На зрошування подається 
зріджені гази, витрата 0.5 кг/с, густина ρ =555 кг/м3. З низу колони виходить 
стабільний бензин витратою 0.26 кг/с, склад С5-С7 (I-Pentan, N-Pentan, Hexane, 
Heptane) вміст 98%, фізичні характеристики: густина - ρ=630 кг/м3, динамічна 
в’язкість μ =0,00025 Па*с. Результати розрахунку у повному обсязі представлені у 
додатку А. 
 
1.3 Моделювання процесів сепарації та тепломасообміну в установках 
промислової підготовки до транспортування та переробки нафти 
1.3.1 Аналіз установки стабілізації нафти 
 
 
Установка стабілізації нафти складається з стабілізаційної колони, 
вертикального сепаратору та теплообмінного обладнання (рисунок 1.4). У якості 
сировини використовують нафту після УПН, покомпонентний та фракційний 
склади наведені у таблиці 1.4. Установка працює наступним чином: нафта після 
підготовки на УПН надходить до теплообмінного апарату (Т–2/1–6) де нагрівається 
до температури 70°С і потрапляє до стабілізаційної колони (К–1). З верху колони 
виходять пари з температурою 92°С, потім їх конденсують у теплообміннику (Т– 
3/1–4) до температури 29°С. Сконденсована нафта направляється до сепаратора С– 
1, результатом його роботи є розділення на газову фракцію (метан– пропанова) та 
широку фракцію легких вуглеводнів, частина якої подається на зрошування. З низу 
колони стабільна нафта з температурою 275°С направляється до теплообмінника Т– 
2/1–6 у міжтрубний простір для підігріву нестабільної нафти. Далі нафту 
охолоджують до температури 20°С і направляють на подальшу переробку. 
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Рисунок 1.4 – Технологічна схема установки стабілізації нафти (1 – нафта після 
підготовки на УПН; 2 - стабільна нафта; 3 - дистилят; 4 - газова фракція; 5 - 
ШФЛВ; 6 - холодний теплоносій; 7 – нагрітий теплоносій; 8 - пари; 9 – гарячий 
теплоносій; 10 - охолоджений теплоносій; К - колона; С - сепаратор; В-випарник; 
Н1..2 - насоси; Т1..3 - теплообмінне обладнання.) 
 
Таблиця 1.4 – Покомпонентний та фракційний склади сировини 
 
Компонент Масова доля, % 
Метан 1.0947 
Етан 3.0399 
Пропан 4.9851 
іso-бутан 1.0948 
Бутан 5.9576 
і-пентан 2.0674 
Пентан 2.0674 
Гексан 6.8191 
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Гептан 7.8501 
n-октан 6.8192 
Нонан 9.9119 
Декан 4.7573 
Додекан 11.0028 
Тридекан 10.1570 
Тетрадекан 9.1261 
Цетан 13.2498 
 
 
1.3.2 Оптимізаційне моделювання установки стабілізації нафти 
 
 
На рисунку  1.5 зображена функціональна схема установки переробки 
газового конденсату. 
Рисунок 1.5 – Функціональна схема установки стабілізації нафти (К-1 – 
ректифікаційна колона; С-1 – вертикальний сепаратор; Т-2/1-4, Т-2/1-6, Т-3/1-4 – 
теплообмінне обладнання) 
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Як і у попередньому оптимізаційному моделюванні у якості термодинамічної 
моделі була обрана модель Soave-Redlich-Kwong (SRK), оскільки робоча речовина 
установки стабілізації нафти також складається з вуглеводневих компонентів. 
Додаткові налаштування були обрані як і у підрозділі 1.2.2. Граничні умови роботи 
установки, а саме мінімальне (1°С) та максимальне (150°С) значення температур та 
максимальний надлишковий тиск 1.5 МРа. Характеристики вхідного потоку нафти 
вказані у таблиці 1.5. Покомпонентний та фракційний склади вхідної речовини 
задані відповідно до таблиці 1.4. 
Таблиця 1.5 - Характеристики вхідного потоку (нафти) 
 
Назва потоку 1 
Температура, C 20 
Тиск, MPa 1.2 
Газова фракція, долі 0.039 
Ентальпія, MДж/с -71.1 
Витрата, кг/с 31.52 
 
Для ректифікаційної колони були обрані наступні налаштування: кількість 
тарілок – 50 шт., тарілка живильна - 25, тарілка зрошування – 1, значення кубового 
числа - 3. Також задаємо витрату дистиляту - 0,036 кмоль/с, температури у верхній 
та нижній частинах колони 70°С та 314°С відповідно. Основні габаритні розміри 
ректифікаційної колони наступні: діаметр колони 2 м. тип тарілок – клапанні, 
міжтарільчатий простір 0,6 м. Для вертикального сепаратора вказаний 
надлишковий тиск – 1.2 МПа, при якому відбувається ефективна сепарація цільових 
компонентів газової фракції С1 – С3. Для теплообмінників Т–2/1–6, Т-2/1-4 вказана 
температура вихідного потоку 70°С, яка є оптимальною для нафти перед її подачею 
до ректифікаційної колони. Для теплообмінника Т–3/1–4 вказана газова доля у 
двофазному потоці на виході з апарату - 0,18 % мас.. 
Розрахунок проводимо у статичному режимі, результати розрахунку, а саме 
витрата, температура, тиск і фракційний склад вихідних потоків наведені у таблиці 
1.6. 
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Таблиця 1.6 – Характеристики вихідних потоків установки стабілізації нафти 
 
Стабільна нафта Газова фракція ШФЛВ 
Назва потоку 13 Назва потоку 4 Назва потоку 5 
Температура, 
C 
20 Температура, 
C 
29.0731 Температура, 
C 
29.0731 
Тиск, MPa 1.2 Тиск, MPa 1.2 Тиск, MPa 1.2 
Газова 
фракція, долі 
0 Газова 
фракція, долі 
1 Газова 
фракція, долі 
0 
Ентальпія, 
MДж/с 
-52.0738 Ентальпія, 
MДж/с 
-5.9104 Ентальпія, 
MДж/с 
-12.3551 
Витрата, кг/с 24.6328 Витрата, кг/с 2.1043 Витрата, кг/с 4.7832 
Компоненти, витрата, кг/с 
Метан 0 Метан 0.3141 Метан 0.0310 
Етан 6.69e-22 Етан 0.6463 Етан 0.3119 
Пропан 3.17e-16 Пропан 0.6267 Пропан 0.9446 
іso-бутан 8.27e-13 іso-бутан 0.0784 іso-бутан 0.2666 
Бутан 9.96e-11 Бутан 0.3293 Бутан 1.5485 
і-пентан 4.84e-7 і-пентан 0.0545 і-пентан 0.5971 
Пентан 4.84e-6 Пентан 0.0433 Пентан 0.6083 
Гексан 1.6628 Гексан 0.0117 Гексан 0.4752 
Гептан 2.4743 Гептан 8.99e-10 Гептан 1.06e-7 
n-октан 2.1494 n-октан 1.13e-16 n-октан 3.79e-14 
Нонан 3.1243 Нонан 2.48e-23 Нонан 2.41e-20 
Декан 1.4995 Декан 0 Декан 0 
Додекан 3.4681 Додекан 0 Додекан 0 
Тридекан 3.2015 Тридекан 0 Тридекан 0 
Тетрадекан 2.8765 Тетрадекан 0 Тетрадекан 0 
Цетан 4.1763 Цетан 0 Цетан 0 
 
1.2.3 Аналіз результатів оптимізаційних моделювань установки переробки 
стабілізації нафти 
 
Установка має продуктивність 31.5 кг/с, аналізуючи данні звіту по 
матеріальному та тепловому балансу маємо загальний вхідний/вихідний потік 71.52 
кг/с. Енергетичний баланс дорівнює 685.8 МДж/с з яких на підігрів потрібно 21.1 
МДж/с. 
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За результатами моделювань ректифікаційна К-1 має наступні характеристики: 
легка вуглеводнева фракція С1-С6 (Methane, Ethane, Propane, Isobutane, Butane, I- 
Pentane, Pentane, Hexane). Вміст легкої фракції з верху колони 97%. Кубовий 
залишок з витратою 24.6 кг/с складається з С7-С16 (Heptane, N-Octane, Nonane, 
Decane, Dodecane, Tridecane, Tetradecane, Cetan). На зрошування в колонну К-1 
направляється ШВЛВ витратою 11.16 кг/с. Фізичні властивості: густина ρ = 717 
кг/м3, динамічна в’язкість μ=0,00073 Па*с. Вміст цільового компоненту більше 
90%. 
Сепараційне обладнання С-1 розділяє багатофазну систему на 2 потоки. 
Витрата газової фракції - 29.1 кг/с, ШФЛВ - 15.9 кг/с. Фізичні властивості газової 
фракції при 300С густина ρ = 16.7 кг/м3, вміст цільового компоненту 75%. Фізичні 
властивості ШФЛВ: густина ρ = 521 кг/м3, вміст цільового компоненту 65%. 
Результати розрахунку у повному обсязі представлені у додатку Б. 
 
1.4 Висновки до першого розділу 
 
 
Для дослідження та оптимізації хіміко-технологічних процесів (ХТП) 
установок, призначених для виробництва вуглеводневої продукції (установки 
переробки газового конденсату та підготовки до транспортування та переробки 
нафти) були обрані методи статичних та динамічних оптимізаційних моделювань 
ХТП з застосуванням інструментальних засобів CAE-систем термодинамічного 
моделювання, що дозволило при використанні відомих математичних моделей 
швидко та точно обраховувати теплові та матеріальні баланси як окремого 
технологічного обладнання так і установок в цілому. Це дозволило отримати 
максимальну ефективність обладнання та ефективність роботи установок в цілому. 
Так для установки переробки газового конденсату після ректифікаційної колони з 
верхньої частини отримаємо продукт С3-С4 (пропан-бутан), що має вміст 78%, а з 
низу колони виходить стабільний бензин склад С5-С7 (I-Pentan, N-Pentan, Hexane, 
Heptane), який має вміст 98%. Сепаратор призначений для відділення легких 
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вуглеводнів С1-С2 має наступні показники роботи: вміст газів на виході складає 
96%,. рідкої фази С3-С6 (пропан-гексан) більше 95%. 
Установка підготовки до транспортування та переробки нафти після 
ректифікаційної колони має наступні показники: вміст легкої вуглеводневої 
фракція С1-С6 (Methane, Ethane, Propane, Isobutane, Butane, I-Pentane, Pentane, 
Hexane) 97%, вміст важкої вуглеводневої фракція С7-С16 (Heptane, N-Octane, 
Nonane, Decane, Dodecane, Tridecane, Tetradecane, Cetan) складає більше 90%. 
Слід зазначити, що при проведенні оптимізаційних моделювань були зроблені 
незначні спрощення. Так у розрахунках у складі нафти та газу не 
використовувалися важкі вуглеводні С17+, температура кипіння яких складає 350 
- 500°С, це пов’язано з обмеженими можливостями математичних моделей 
програмного комплексу ChemCAD. 
При налаштуванні основного технологічного обладнання пропонувалось 
звужений асортимент конструкцій апаратів та математичних моделей для 
розрахунку фазової рівноваги та енергетичного і матеріального балансів, що 
обмежує способи вдосконалення ефективності та процесів що протікають та 
енергозатрат. 
Тому актуальною задачею залишається проведення фізичних та математичних 
моделювань процесів сепарації і супутніх тепломасообмінних процесів та 
відповідного технологічного обладнання, розробка нових та узагальнення існуючих 
теоретичних основ і математичних моделей процесів інерційно-фільтруючої та 
вібраційно-інерційної сепарації в газодинамічних та динамічно-регульованих 
сепараційних пристроях, а також створення об’єктів права промислової власності 
нових способів сепарації та конструкцій сепараційних пристроїв, що в подальшому 
дозволить комерціалізувати наукові розробки. 
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2 ФІЗИЧНІ ТА МАТЕМАТИЧНІ МОДЕЛЮВАННЯ ПРОЦЕСІВ 
СЕПАРАЦІЇ. ГІДРОДИНАМІЧНІ ТА СЕПАРАЦІЙНІ ХАРАКТЕРИСТИКИ 
МОДУЛЬНИХ ГАЗОДИНАМІЧНИХ ТА ДИНАМІЧНО-РЕГУЛЬОВАНИХ 
СЕПАРАЦІЙНИХ ПРИСТРОЇВ 
 
2.1 Математичні моделювання процесів сепарації у гідроциклонному SPR- 
сепараторі 
 
Одним із високоефективних гідроциклоннів є SPR-сепаратор зі спіральною 
насадкою (турбоспіралью), яка призначена для направлення вхідного потоку у 
радіальному напрямку та відповідно створення відцентрових сил [11]. Основною 
перевагою SPR-сепаратору є висока робоча швидкість рідини в корпусі 
відцентрового елемента, що забезпечує високу інтенсивність процесу розділення. 
Але при високій робочій швидкості можуть виникати явища, що негативно 
впливають на процес сепарації, такі як повторне перемішування дисперсних 
домішок та суцільної фази. Тому для забезпечення надійної і ефективної роботи 
даного апарату необхідно на стадії проектування виключити технологічні режими 
при яких відбуваються вище вказані явища. Дану задачу можна вирішити шляхом 
визначення зв’язку між основними конструктивними розмірами SPR-сепаратору 
(рисунок 2.1) та параметрами потоку, а як наслідок і ефективністю розділення 
вхідної гетерогенної суміші. 
 
Рисунок 2.1 - Схема SPR-сепаратору з основними потоками 
23 
 
 
Для визначення характеристик потоку в досліджуваному SPR-сепараторі було 
обрано програмний комплекс ANSYS Workbench, оскільки він має різні моделі для 
описання, як багатофазності потоку так і турбулентності, та його модуль Fluent 
Flow, що базується на методі скінченних об’ємів. Першим етапом розрахунку в 
даному модулі являється побудова тривимірної розрахункової геометрії, на якій 
визначаються граничні умови, як вказано на рисунку 2. Як видно з рисунку 2 
гранична умова типу «стінка» не була задана, оскільки модуль Fluent Flow 
автоматично призначає її для поверхонь які не визначені, як інші граничні умови. 
 
Рисунок 2.2 - Тривимірна розрахункова модель, з поверхнями для задання 
граничних умов 
 
Другим етапом розрахунку була побудова скінчено-об’ємної розрахункової 
сітки, яка повинна враховувати особливості моделі, такі як наявність кривизни 
поверхонь та порівняно з іншими лінійними розмірами невеликі зазори, для цього 
обиралось глобальне налаштування Proximity and Curvature. Додатково вказувалась 
кількість елементів в зазорі 5 з використанням Proximity size function – Face and 
Edges (якщо на поверхні/грані при використанні основних заданих розмірів 
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елементів можливо побудувати їх менше 5, то використовуються інші розміри, які 
визначаються в даному випадку вказаною функцією автоматично). Для 
забезпечення якісного описання потоку поблизу стінки був побудований 
пограничний шар на поверхнях які не задані як inlet та outlet. При цьому 
використовувалось Inflation Option – Last Aspect Ratio, до переваги якого 
відноситься зменшення висоти наступних шарів при необхідності (наприклад в 
зазорі), with First Layer Heights equivalent to 50 um. Також використовувались 
Advanced Options, а саме Collision Avoidance – Layer Compression (дозволяє 
зменшувати висоту першого шагу в зазорах та запобігати Stair Stepping). В 
результаті використання вказаних налаштувань була отримана скінчено об’ємна 
розрахункова сітка, що має 1,5 млн. елементів та наступні показники якості: 
максимальне значення Skewness 0,93 (не перевищує допустимого 0,95); мінімальне 
значення Orthogonal Quality – 0,13 (не менше допустимого 0,1); значення Aspect 
Ratio 809, що являється задовільним при використанні Double Precision (необхідне 
при розрахунку багатофазних потоків). Розрахункова сітка, що була побудована 
вказана на рисунку 2.3. 
 
Рисунок 2.3 - Отримана скінчено-об’ємна розрахункова сітка 
 
 
Наступним (тертім) етапом було налаштування модулю Fluent Flow, що починалось 
з внесення General Settings, до яких входило активація Double Precision, як вказано 
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вище необхідного для багатофазних середовищ, та врахування сили тяжіння, яка 
необхідна, оскільки стікання плівки відсепарованої рідини проходить саме під дією 
сили тяжіння, що направлена вертикально вниз (від inlet до outlet) по осі X. Після 
цього обиралась модель для описання багатофазного потоку Eulerian (Formulation - 
Implicit), оскільки розглядаємо частинки води з середнім розміром 100 мкм, що 
знаходяться в мастилі, об’ємна доля яких складає 0,1 (а отже використання 
Лагранжевого підходу являється не доцільним). З огляду на значення числа 
Рейнольдсу (Re = 29146) та з точки зору зменшення ресурсозатратності обчислень, 
в якості моделі турбулентності була обрана k-ε RNG з налаштуваннями Swirl 
Dominated Flow, Curvature Correction та Near Wall Treatment – Enhanced Wall 
Treatment. 
Необхідним етапом було задання матеріалів для фаз, які обрались з бібліотеки: 
 Головна фаза – керосин (рідина), з наступними фізичними властивостями: густина 
ρ = 780 кг/м3, динамічна в’язкість µ = 0.0024 Пa·с; 
 Дисперсна фаза – вода (рідина), з наступними фізичними властивостями: густина ρ 
= 998 kg/m3, динамічна в’язкість µ = 0.001003 Пa·с. 
В якості граничних умов на вході були задані: 
 Для суміші – надлишковий тиск 0,4 МПа, параметри турбулентності такі, як 
гідравлічний діаметр 76 мм та інтенсивність турбулентності – 5%, що відповідає 
середньому значенню; 
 Для головної фази (мастило) – швидкість на вході 1,18 м/с; 
 Для дисперсної фази (вода) – об’ємна доля 0,1. 
В якості граничних умов на виході мастила були задані: 
 Для суміші – надлишковий тиск 0,4 МПа, параметри турбулентності такі, як 
гідравлічний діаметр 76 мм та інтенсивність турбулентності – 5%, що відповідає 
середньому значенню; 
 Для дисперсної фази (вода) – об’ємна доля в можливому зворотному тоці 0,1. 
В якості граничних умов на виході води були задані: 
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 Для суміші – надлишковий тиск 0,4 МПа, параметри турбулентності такі, як 
гідравлічний діаметр 15 мм та інтенсивність турбулентності – 5%, що відповідає 
середньому значенню; 
 Для дисперсної фази (вода) – об’ємна доля в можливому зворотному тоці 1. 
При проведенні ініціалізації використовувалась стандартна ініціалізація. Спершу 
вирішувалась задача з використанням методу Pressure-Velocity Coupling - Simple з 
наступними параметрами Spatial Discretization: Gradient – Least Square Cell Based; 
Momentum – First Order Upwind; Volume Fraction - First Order Upwind; Turbulent 
Kinetic Energy - First Order Upwind; Turbulent Dissipation Rate - First Order Upwind. 
Після досягнення сходимості задачі для підвищення точності отриманих 
результатів використовувався метод Pressure-Velocity Coupling – Coupled з 
наступними параметрами Spatial Discretization: Gradient – Least Square Cell Based; 
Momentum – Second Order Upwind; Volume Fraction - Second Order Upwind; Turbulent 
Kinetic Energy - First Order Upwind; Turbulent Dissipation Rate - First Order Upwind. 
В результаті проведених розрахунків були отримані ізолінії дисперсної фази в 
серединному перетині апарату (рисунок 2.4), ізолінії надлишкового тиску (рисунок 
2.5) та вектори швидкостей води (рисунок 2.6). 
 
Рисунок 2.4 Ізолінії об’ємної частки рідини в серединному перетині SPR- 
сепаратору 
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Рисунок 2.5 - Ізолінії надлишкового тиску 
 
 
 
Рисунок 2.6 - Вектори швидкостей води. 
 
 
На рисунку 4 компонент з більшим значенням за густини (вода) знаходиться 
поблизу стінок корпусу апарату, та відсутній у центральній частині корпусу. 
Вектори швидкості дисперсний фази, зображені на рисунку 6, направлені від осі 
сепаратора до периферії та вздовж стінки корпусу. В свою чергу це свідчить про 
ефективне протікання процесу сепарації. Значення ефективності сепарації було 
розраховано за залежністю [7] та становить   95%: 
 
  
с0  с 
с0 
 
(2.1) 
 
 
де  - ефективність сепарації; с
0
 - вміст дисперсної фази у вхідній суміші; с - вміст 
дисперсної фази на виході з SPR-сепаратору. 
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2.2 Фізичні дослідження аеропружної взаємодії двофазного потоку з 
відбійними елементами динамічних сепараційних пристроїв 
 
Одним із запропонованих в рамках НДР способів інтенсифікації процесу 
розділення гетерогенних систем є спосіб динамічної сепарації. Робочі елементи 
динамічних сепараційних елементів виготовляються з пластику та аналогічно до 
методу акустичної віброкоагуляції використовуються механічні коливання 
відбійних елементів (флатер). Враховуючи особливість роботи даних сепараційних 
пристроїв необхідно вирішувати задачу аерогідропружності, аналітичне вирішення 
якої являється складним, а інколи і не можливим. Тому необхідним являється 
використання математичної ідентифікації параметрів моделі за рахунок проведення 
числових та фізичних експериментів. При цьому процес дослідження даних 
сепараційних пристроїв було розділено на три етапи: перший етап - врахування 
тільки газової фази; другий етап - врахування газової та дисперсної фази та третій 
етап – дослідження впливу механічних коливань на ефективність розділення. Для 
цього необхідно розробити експериментальний стенд та медику проведення 
експерименту, що відповідає задачам досліджень на кожному етапі. 
При розробці експериментального стенду для дослідження аерогідропружної 
взаємодії пружних відбійних елементів динамічних сепараційних пристроїв та 
суміші газ-рідина враховувався досвід нижче перелічених авторів. Дослідження 
яких можна умовно розділити на дві тематики: проведення експериментальних 
досліджень, що стосуються саме задач аеропружності та ефективності розділення 
гетерогенних систем. В роботах [12–15] проводились експериментальні 
дослідження пласких тіл різної форми для визначення критичних швидкостей, що 
викликають різні види їх не стійкості. При цьому головними елементами стендів 
були прилади для визначення частоти коливань, векторів швидкості потоку, що 
набігає на тіла. В роботах [12, 14] крім фізичного експерименту проводився 
числовий, для визначення додаткових параметрів моделі, таких як розподіл тисків. 
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проведення досліджень тіл з іншими геометричними розмірами. В даних випадках 
фізичний експеримент використовувався для підтвердження фізичного. В роботах 
[16, 17] дані отримані з проведених експериментальних досліджень 
застосовувались для проведення математичної ідентифікації параметрів моделі, 
такого наприклад, як жорсткість досліджуваного тіла. В роботах [18–20] 
досліджувалась ефективність розділення гетерогенних систем звичайно, що 
головними параметрами, що визначались були такі параметри, як гідравлічний опір 
сепараційних пристроїв, об’ємна частка рідини на вході та виході з них. Також 
широко розповсюджених являлось таке високовартісне лабораторне обладнання, як 
PIV (Particle Image Velocimetry), що застосовувалось для визначення траєкторії 
дисперсної фази. Вказані дані використовувались для профілювання сепараційних 
каналів. 
Як вказувалось вище, процес дослідження модульних вібраційно-інерційних 
сепараційних пристроїв було вирішено розділити на три етапи, на кожному з яких, 
являється необхідним проведення експериментальних досліджень. А отже, 
розроблюваний експериментальний стенд повинен забезпечувати на кожному етапі 
визначення ряду параметрів в залежності від цілей етапу. У попередніх 
досілдженнях було розроблено математичні моделі для дослідження 
аерогідропружної взаємодії газорідинного потоку та пружних відбійних елементів 
модульних динамічних сепараційних пристроїв: 
- математична модель статичного розрахунку динамічних відбійних елементів 
за допомогою якої є можливість визначити форму прогину попередньо 
здеформованих пружних відбійних елементів за допомогою квадратичного 
або кубічного поліному; 
- математичне розв’язання статичної задачі аерогідропружної взаємодії 
газорідинного потоку та пружних відбійних елементів за допомогою якого 
можливо визначити критичну швидкость газорідинного потоку, за якої 
виникає явище дивергенції динамічних відбійних елементів сепараційних 
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пристроїв та вирази для узагальнених сил для системи «газорідинний потік – 
динамічний відбійний елемент»; 
- математичне розв’язання статичної задачі аерогідропружної взаємодії для 
визначення критичної швидкості флатеру та дивергенції. 
При цьому для їх використання необхідно засобами математичної ідентифікації 
визначити внутрішні параметри моделі, що можливо зробити за рахунок 
проведення експериментальних досліджень. Для розробки експериментального 
стенду визначимо його завдання на кожному з етапів досліджень. На першому етапі 
буде досліджуватись взаємодія тільки газового потоку та пружних відбійних 
елементів та в якості ідентифікуємого внутрішнього параметру була обрана 
жорсткість пружних елементів. При цьому залишається не визначеним розподіл 
тиску створюваного потоком на пружні елементи, що являється не можливим при 
проведенні лише фізичного експерименту. Тому воно було визначено за допомогою 
проведення чисельного експерименту з використанням програмного комплексу 
ANSYS Workbench, а саме його модулів Fluent Flow та Transient Structural в 
поєднанні модулем System Coupling, а також частоти коливань пружних відбійних 
елементів для швидкостей входу від 3 до 6 м/с, результати наведені у попередньому 
звіті НДР. Необхідно відміти, що числовий експеримент завжди потребує 
підтвердження фізичним, яке будимо проводити на основі наступних параметрів: 
- порівняння частоти коливань, що може бути виміряно за допомогою 
стробоскопу; 
- вимірювання відхилень пружних елементів в трьох контрольних точках за 
допомогою шкали нанесеної на поверхню прозорого корпусу сепараційного 
пристрою; 
- вимірювання амплітуди коливань за допомогою стробоскопу та описаної 
вище шкали в трьох контрольних точках; 
- вимірювання надлишкового тиску перед входом потоку в канал та після 
проходження через нього; 
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- вимірювання статичних та динамічних напружень за допомогою 
тензодатчиків. 
На другому етапі планується проводити математичну ідентифікацію поправочного 
коефіцієнту для врахування впливу на пружні елементи від стікаючої плівки рідини, 
що була вловлена на них. Даний поправочний коефіцієнт було вирішено ввести для 
жорсткості пружних елементів, яка в такому випадку буде залежати, крім матеріалу 
пружних елементів та їх геометричних розмірів, від швидкості газорідинного 
потоку та різної концентрації рідини. Враховуючи, що на даному етапі 
досліджується саме газорідинна суміш, а отже для введення її в потік буде 
використаний туманогенератор, що забезпечуватиме дисперсність вхідної 
газорідинної суміші від 1 до 100 мкм. Також необхідним являється вимірювання 
ефективності розділення газу та рідини за рахунок використання модульних 
динамічних сепараційних пристроїв. Для цього достатньо знайти відношення між 
кількістю вловленої рідини та її кількістю на входу. На третьому етапі заплановано 
дослідити саме вплив механічних коливань пружних елементів на газорідинний 
потік. Очікуваним ефектом являється коагуляція краплин, а отже і збільшення 
ефективності їх розділення, аналогічно до ефекту акустичної коагуляції [21]. Але 
згідно з особливостями вказаного ефекту можна спостерігати як злиття краплин так 
і їх руйнування в залежності від комбінації наступних параметрів: швидкості 
газорідинного потоку, частоти коливань пружних елементів та дисперсності 
краплин. Тому для вивчення впливу механічних коливань на потік використаємо 
математичну модель в яку засобами ідентифікації були внесені всі необхідні 
коефіцієнти та параметри, для знаходження розмірів сепараційного пристрою, що 
забезпечить підвищення ефективності розділення вхідної газорідинної суміші за 
рахунок коагуляції краплин. За даними розмірами необхідно виготовити інший 
сепараційний елемент, що дозволить дослідити саме вплив механічних коливань. 
Отже, проаналізувавши вище задачі експериментальних досліджень було 
розроблено стенд, який їм відповідає, його схема наведена на рисунку 2.7. 
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Рисунок 2.7 - Схема експериментальної установки для дослідження 
аерогідропружної взаємодії газорідинного потоку та пружних відбійних елементів 
динамічних сепараційних пристроїв: 1 – туманогенератор; 2 – газодувка; 3 – 
тестова секція; 4 – модульний динамічний сепараційний пристрій; 5 – PIV; 6 – 
високошвидкісні камери; 7 – стробоскоп; 8 – блок управління PIV та 
високошвидкістними камерами; 9 – стаціонарний компютер. 
 
Обладнання, матеріали та прилади: 
- обладнання – експериментальний стенд для дослідження аерогідропружної 
взаємодії газорідинного потоку та пружних відбійних елементів динамічних 
сепараційних пристроїв (рисунок 2.8), модель модульного динамічного 
сепараційного елементу (рисунок 2.9), газодувка для подачі газового потоку, 
туманогенератор (рисунок 2.10а), PIV (Particle Image Velocimetry), 
стаціонарний компютер. 
- матеріали – повітря, розчин гліколю; 
- прилади – стробоскоп, блок управління PIV та високошвидкістними 
камерами, ноутбук для збору даних, високошвидкісті камери (рисунок 2.10б). 
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Рисунок 2.8 – Експериментальний стенд для дослідження аерогідропружної 
взаємодії газорідинного потоку та пружних відбійних елементів динамічних 
сепараційних пристроїв. 
 
а) 
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б) 
Рисунок 2.9 – а) модульний динамічний сепараційний елемент; б) сепараційний 
елемент встановлений у тестову секцію 
 
 
 
 
 
 
а) б) 
 
Рисунок 3.10 – а) туманогенератор; б) високошвидкістні камери 
 
 
Експериментальний стенд має наступний принцип дії: дрібнодисперсна рідина 
з туманогенератора подається до газудуки, де змішується з газовим потоком та під 
дією тиску, що створюється газодувкою і направляється до тестової секції, минає 
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модульний динамічний сепараційний пристрій 4, де відбувається уловлювання 
дисперсних частинок. Вловлена рідина відводиться з сепаратору у вигляді плівки, а 
очищений газ потрапляє в атмосферу. Під час проходження газорідинного потоку 
через тестову секцію проводяться вимірювання частоти коливань пластин за 
допомогою стробоскопа, після чого на  визначену  частоту налаштовують 
високошвидкістні камери і проводять подальші вимірювання швидкості потоку та 
тербулентної   кінетичної енегрії  потоку за допомогою  PIV. При цьому 
високошвидкістні камери розмішені перпендикулярно до площини світлових 
імульсів що випромінює PIV, що працює наступним чином. Вектори швидкості 
виводяться з підсекцій цільової області потоку, насиченого дрібнодисперсними 
частинками,  шляхом вимірювання руху  частинок між двома  світловими 
імпульсами: потік підсвічується в цільовій області світлим листом; об'єктив камери 
відображає область цілі на матриці датчиків цифрової камери; камера здатна 
захоплювати кожен імпульс світла в окремих кадрах зображення. Як тільки 
послідовність з двох світлових імпульсів записана, зображення діляться на невеликі 
підрозділи, звані областями опитування. Області запиту від кожного кадру 
зображення, взаємно корельовані між собою, піксель за пікселем. Кореляція 
створює пік сигналу, що визначає загальний зсув частинок. Вимірювання точного 
значення швидкості досягається за допомогою субпіксельної інтерполяції. Карта 
векторів швидкості по всій цільовій області виходить шляхом повторення взаємної 
кореляції для кожної області запиту за двома кадрам зображення, знятих камерою. 
Для дослідження на першому та другому етапах приймаємо розміри тестової 
секції та 125х125х400 мм, як вказувалось вище дані розміри будуть уточнені на 
третьому етапі, з огляду на забезпечення газодувкою турбулентного потоку за 
швидкостей входу газового потоку від 2 до 6 м/с. Пластини розміром 175х123 мм 
виготовлені з листового пластику товщиною 5 мм, рамка в якій закріплені відбійні 
елементи (пластини) виготовлена з ABS-пластику методом 3D-друку. 
Порядок проведення експериментальних досліджень: 
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- Вмикається туманогенератор, за допомогою якого отримується дисперсна 
волога. Витрата гліколю регулюється перемикачем на туманогенераторі, 
потік дисперсної вологи направляється до газодувки; 
- Вмикається газодувка , при цьому газовий потік проходить через датчик 
масової витрати повітря, за допомогою якого фіксується необхідна витрата 
повітря, яку можна регулювати на газодувці; 
- Потік потрапляє до тестової секції, проходить відбійні елементи модульного 
сепараційного пристрою, які відхиляються від свого положення рівноваги та 
на другому та третьому етапах на них уловлюється волога; 
- Після виходу роботи лабораторного стенду на стаціонарний режим по 
закінченню двох хвилин від початку вмикання установки, починаємо 
визначати частоту коливань пластин за допомогою стробоскопа; 
- Після визначення частоти коливань пластин налаштовуємо частоту зйомки 
(кадрів/секунду) високошвидкістних камер відповідно до визначеної частоти; 
- Вмикаємо PIV та проводимо зйомку з високошвидкістних камер 
налаштованих на потрібну частоту; 
Всі інші необхідні параметри вимірюються в залежності від присутності або 
відсутності коливань пружних відбійних елементів: коливання відсутні – 
вимірюємо відхилення пружних елементів в трьох контрольних точках та для 
другого та третього етапів вимірюємо ефективність розділення газорідинного 
потоку; є коливання – вмикаємо стробоскоп та підбираємо необхідну частоту, після 
чого вимірюємо відхилення пружних елементів в трьох контрольних точках та для 
другого та третього етапів вимірюємо ефективність розділення газорідинного 
потоку. При цьому змінюємо витрати газу та рідини для кожної серії експериментів, 
в кожній серії необхідно провести по 5 замірів. 
В результаті проведених експериментальних досілджень була визначена 
частота коливань відбійних елементів модульного сепараційного пристрою: при 
швидкості газорідинного потоку 6 м/с частота коливаннь пластин становить 
(флаттеру) 19 Гц. На рисунку 3.11 і 3.12 представлені поля векторів швидкості 
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підфаробовані за турбулентною кінетиною енергією отримані за допомогою PIV в 
різні моменти часу, при вхідній швидкості газорідинного потоку 6 м/с. 
 
Рисунок 3.11 - Поля векторів швидкості підфаробовані за турбулентною 
кінетиною енергією у вертикальному перетині тестової секції, при t1=5 сек. 
 
Рисунок 3.12 - Поля векторів швидкості підфаробовані за турбулентною 
кінетиною енергією у вертикальному перетині тестової секції, при t2=10 сек. 
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2.3 Висновки до другого розділу 
 
 
В результаті проведених досліджень запропонована методика чисельного 
дослідження SPR-сепаратору, яка дозволяє визначити основні гідродинамічні 
показники процесів сепарації, ефективність розділення, гідравлічний опір, 
величину та напрямки швидкостей дисперсної фази та ін. Розраховане значення 
ефективності розділення суміші, яке у порівнянні з експериментальними даними 
підтверджує адекватність запропонованої методики та можливість її використання 
для майбутніх досліджень і розрахунків. Планується провести серії числових 
багатофакторних експериментів (при різних параметрах потоку): вхідна швидкість, 
концентрація дисперсної фази, фракційний розподіл дисперсних часток та ін. У 
результаті здійнити оптимізацію конструкції SPR-сепаратору, визначити 
оптимальні лінійні розміри корпусу та шнекового елементу, що дозволить більш 
детально дослідити процеси, що протікають в SPR-сепараторі і удосконалити 
методику його розрахунку. 
Здійснено тактичне планування експериментальних досліджень режимних 
параметрів динамічної та статичної стійкості пружних відбійних елементів 
модульних сепараційних пристроїв та проведено перший етап. За результатами 
першого етапу визначена частота коливань відбійних елементів модульного 
сепараційного пристрою: при швидкості газорідинного потоку 6 м/с частота 
коливань пластин становить (флатеру) 19 Гц. Це дозволило доповнити попередньо 
розроблені математичні моделі для дослідження аерогідропружної взаємодії 
газорідинного потоку та пружних відбійних елементів модульних динамічних 
сепараційних пристроїв. В подальшому планується продовжити експериментальні 
дослідження пружних відбійних елементів модульних сепараційних пристроїв за 
різних гідродинамічних режимів у більш широкому інтервалі значень швидкостей 
газорідинного потоку (6-25 м/с) та різних товщин пластин відбіних елементів (1-5 
мм). 
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3 ТЕОРЕТИЧНІ ОСНОВИ ПРОЦЕСІВ ІНЕРЦІЙНО-ФІЛЬТРУЮЧОЇ ТА 
ВІБРАЦІЙНО-ІНЕРЦІЙНОЇ СЕПАРАЦІЇ В ГАЗОДИНАМІЧНИХ ТА 
ДИНАМІЧНО-РЕГУЛЬОВАНИХ СЕПАРАЦІЙНИХ ПРИСТРОЯХ 
 
 
3.1 Основні закономірності процесів гравітаційного осадження та 
інерційного захоплення краплин, їх осадження на сепараційні поверхні та 
плівку вловленої рідини 
 
3.1.1 Визначення поверхні контакту фаз при сепарації 
багатокомпонентних двофазних систем зі сполученим тепломасоперенесенням 
 
Протікання таких процесів як абсорбція, ректифікація та сепарація 
супроводжується тепломасоперенесенням. А як відомо перенос тепла та маси 
проходить через поверхню контакту фаз, що утворена поверхнями дисперсних 
часток газу/рідини у суцільній несучій фазі. Велична площі поверхні контакту фаз 
є основним гідродинамічним показником та визначальною характеристикою при 
проектуванні тепломасообмінного та сепараційного обладнання. Розрахунки 
технологічних режимів масообмінних та сепараційних процесів, лінійних розмірів 
окремих контактних і сепараційних секцій, їх кількості, та відповідно основних 
габаритних розмірів апаратів базуються саме на цій величині. У науковій літературі 
пропонується визначати питому поверхню контакту фаз ( a ) на одиницю об’єму в 
залежності від діаметру дисперсних часток ( dч ) та газовмісту ( ) за наступною 
залежністю: 
 
a  
6  
;
 
dч 
 
(3.1) 
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З цього рівняння, шляхом підстановок інших величин та перетворень, також 
можливо визначати питомі поверхні контакту фаз для окремих випадків, наприклад 
розрахунок питомої поверхні контакту на одиницю площі тарілки або для 
визначання поверхні контакту у барботажних абсорберах з механічним 
перемішуванням. 
Але обчислення площі поверхні контакту фаз ускладнене у зв’язку з 
неможливістю точного визначення діаметру окремої дисперсної частки та 
визначення їх кількості на одиницю об’єму, а також неоднорідною структурою 
міжфазного шару. Розрахувати точне значення діаметру краплини майже 
неможливо, оскільки під дією сил тяжіння, виштовхування, поверхневого натягу, 
опору суцільної фази та ін., форма краплини постійно змінюється, як і її розмір 
внаслідок розпаду або злиття з іншою краплиною. 
Для обчислення поверхні контакту фаз у сепараційному та масообмінному 
обладнанні існує значна кількість експериментальних методів, при цьому 
визначається не дійсна поверхня з врахуванням різної активності дисперсних 
часток, а деякого її усередненого значення – ефективної поверхні. Дані методи 
умовно діляться на три групи за призначенням. До першої групи відносяться методи 
що застосовуються до апаратів з фіксованою поверхнею контакту фаз, до другої – 
методи призначені для барботажних апаратів і в деяких випадках для 
розпилювальних, до третьої – хімічні методи, найбільш універсальні для апаратів 
будь-яких типів. При цьому не було виявлено аналітичних або математичних 
методів для визначення площі поверхні контакту фаз. 
Тому для створення достовірних методів розрахунку сепараційного 
обладнання важливе значення мають дослідження спрямовані на створення 
аналітичних або математичних способів визначення поверхні контакту фаз при 
сепарації багатокомпонентних двофазних систем і врахуванням фракційного 
розподілу дисперсних часток. Враховуючи існуючі тенденції щодо створення нових 
способів сепарації, розробку модульних сепараційних пристроїв, змочуваних і 
незмочуваних поверхонь та мембран, які дозволяють суттєво підвищити 
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ефективність та інтенсивність процесів, що протікають у сепараційному обладнанні 
за умови оптимального їх компонування, та беручи до уваги дослідження 
дисперсних часток, які значно спрощують визначення діаметру та площі поверхні 
окремої бульбашки/краплини, актуальною задачею є створення математичної 
моделі для визначення поверхні контакту фаз при сепарації багатокомпонентних 
двофазних систем. 
Розглянемо двофазну гідромеханічну систему, що складається із обмеженої 
сукупності частинок сферичної форми загальною кількістю N, кожна з яких має 
радіус Ri (i = 1, 2, …, N), в обмеженому об’ємі V середовища (рисунок 3.1). 
Загальний об’єм дисперсної фази визначається наступною залежністю: 
 
 
V  


4 
 R3  
4


P    N j 4
R3 

P n R3, 
 (3.1) 
i1 3 
 i 
j 1 i1 
 j j 
j 1 
 
 
де   j   =    1,    2,    …,    P    –    індекс    сукупності    частинок    одного    розміру; 
P – кількість дисперсних складів; nj – частота знаходження частинок дисперсної 
фази із сукупності j визначається як відношення їх кількості Nj до загальної 
кількості N усіх частинок гідромеханічної системи (рисунок 3.1): 
 
 
n j 

N j 
 
 
 N j 
j 1 
 
N j 
. 
N 
 
(3.2) 
 
 
При цьому має виконуватись основна тотожність: 
 
 
 
 
 
nj 
j 1 
 1. (3.3) 
P 
P 
i 0 
N 
3 
3 
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3V 3V 
 
 
 
Рисунок 3.1 – Частота розподілу частинок дисперсної фази 
 
Поверхня розділу фаз визначається як сума поверхонь усіх частинок 
гідромеханічної системи: 
 
 
N P    N j P 
S  4 R2  4  R2  4 n R2
. 
(3.4) 
i 
i1 
i 
j 1 i1 
j j 
j 1 
 
 
Об’ємна концентрацію дисперсної фази як відношення сумарного об’єму 
частинок до об’єму середовища: 
 
 
c  
V0 , 
V 
(3.5) 
 
 
з урахуванням виразу (3.1) може бути переписаний у наступному вигляді: 
 
 
4 P 
N j
 
 
 
4 P 3
 (3.6) 
c   Ri 
j 1 i1 
 n j Ri  . 
j 1 
3 
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i R 
0 
2 
Оскільки сумарна поверхня розділу фаз пропорційна квадрату радіуса 
частинок, а сумарний об’єм дисперсної фази – їх кубу, то доцільним є введення 
наступного коефіцієнту поверхні розділу фаз: 
 
 
S 
 
 
2 / 3 
0 
 
(3.7) 
 
 
який з урахуванням виразів (3.4) і (3.6) набуває наступного вигляду: 
 
 
 
P    N j P 
 
  4,84· 
 R 
2
 
j 1 i1 
 
 4,84· 
n j j 
j 1 
,
 
 
(3.8) 
 P N j 
2 / 3 
 P 
2 / 3  R3  n R3 
  i  
 j 1  i1 
 j j  
 j 1 


що містить коефіцієнт 
для однієї частинки. 
≈ 4,84, який дорівнює коефіцієнту поверхні розділу фаз 
Слід зазначити, що цей безрозмірний коефіцієнт залежить від закону розподілу 
частинок дисперсної фази за їх розмірами. Він також може визначатись емпірично. 
Крім того, введення цього коефіцієнта дозволяє встановити наступну універсальну 
залежність для визначення сумарної поверхні контакту фаз при сепарації 
багатокомпонентних двофазних систем зі сполученим тепломасоперенесенням. 
Так, з формули (3.7) з урахуванням виразу (3.5), можна встановити: 
 
S   V 2/3   cV 2 / 3 . (3.9) 
 
 
Таким чином, сумарна поверхня розділу фаз залежить від об’єму середовища і 
концентрації дисперсної фази у ньому, та напряму не залежить від розміру 
частинок, а лише від закону їх розподілу, що визначає значення коефіцієнта α. 
3 36
V 
  , 
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j 
3.1.1.1 Статистичний підхід до створення континуальної математичної 
моделі для визначення поверхні тепло масообміну 
 
Зазначений вище детермінований підхід до визначення сумарної поверхні 
розділу фаз обмежений дискретною структурою розподілу частинок різного 
розміру, а також сумарною їх кількістю. Цей недолік усувається шляхом розгляду 
умовно нескінченої множини частинок з неперервним законом розподілу за їх 
розміром. У цьому разі вводиться густина імовірності розподілу частинок (рисунок 
3.2): 
 
pR  lim n , 
P
(3.10) 
 
 
яка відповідає умові нормалізації 
 
 
Rmax 
 pRdR  1 
Rmin 
(3.11) 
 
 
для усього діапазону [Rmin, Rmax] розмірів частинок дисперсної фази. 
 
Рисунок 3.2 – Густина розподілу частинок дисперсної фази 
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У цьому випадку сума дискретних величин для поверхні розділу фаз 
замінюється на визначений інтеграл, а вираз (3.4) набуває наступного вигляду: 
 
 
S  4
Rmax 
 R
2 pRdR. 
Rmin 
(3.12) 
 
 
Аналогічно, вираз (1.6) для концентрації 
 
4 
Rmax 
 



(3.13) 
c  
3V  
R 
min 
p R dR. 
 
 
Коефіцієнт поверхні розділу фаз (3.8) при цьому визначається за наступною 
формулою: 
 
 
Rmax 
 R 
2 pRdR 
  4,84·  Rmin  , 
 
 
(3.14) 
Rmax  
2 / 3 
  R
3 pRdRR 
 min 


а універсальна залежність (3.9) для визначення сумарної поверхні контакту фаз при 
сепарації багатокомпонентних двофазних систем зі сполученим 
тепломасоперенесенням залишається незмінною. 
Таким чином, застосування імовірнісного підходу до створення континуальної 
моделі, задача про визначення поверхні розділу фаз зводиться до визначення 
коефіцієнта α, який залежить від функції розподілу густини імовірності випадкової 
величини, що описує розподіл частинок дисперсної фази за їх розмірами. 
3 
R 
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3.1.1.2 Окремі випадки визначення коефіцієнта поверхні розділу фаз 
 
 
Рівномірний закон розподілу. Розглянемо рівномірний закон розподілу 
неперервної випадкової величини, що описує розподіл частинок. У цьому випадку 
густина імовірності визначається за наступною формулою: 
 
pR  1/Rmax    Rmin   const. (3.15) 
 
 
Підстановка цієї залежності до формули (3.14) дозволяє встановити вираз для 
коефіцієнта поверхні розділу фаз. У результаті можна отримати наступний вираз 
(рисунок 3.3): 
 
 
R  R 
2
 
1     min        min  
  4,06· Rmax  Rmax   . (3.16) 
 R    R 
2 
1     min  1     min   
 Rmax     
Rmax    




Рисунок 3.3 – Залежність коефіцієнта поверхні розділу фаз 
від коефіцієнта варіації для рівномірного закону розподілу 
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Таким чином, для усього діапазону зміни відношення Rmin / Rmax значення 
коефіцієнта поверхні розділу фаз змінюється несуттєво у діапазоні 
α  =  4,06–4,84.  Точні  значення  границь  цього  діапазону:  αmin  =  43 9 ≈  4,06 – 
для максимально широкого діапазону зміни розмірів частинок (Rmin / Rmax → 0); αmax 
=  43 36 ≈ 4,84 – для максимально вузького діапазону зміни розміру частинок 
(Rmin / Rmax → 1). При цьому середнє інтегральне значення для усього діапазону 
зміни відношення Rmin / Rmax: 
 
 
R  R 
2
 
1     min        min  1 R  R   R 
    4,06·
  max 
 max   
d  min   4,59. (3.17) 
0  R    R  
2  Rmax 
1     min  1     min  
 Rmax     
Rmax    


Слід зазначити, що для випадку наявності у середовищі частинок із відносно 
широким діапазоном зміни їх розміру (Rmin / Rmax < 0,4), доцільним є представлення 
виразу для коефіцієнта поверхні роздіу фаз у лінеаризованому вигляді. Так, 
застосувавши ряд Маклорена відносно відношення Rmin / Rmax з утриманням членів 
першого порядку малості, можна отримати (рисунок 3.3): 
 
 
 1  Rmin 
   4,06·1 
 3 R 
. 
max 
(3.18) 
 
 
Таким чином, для відносно широкого діапазону  зміни  розміру  частинок 
(Rmin / Rmax → 0) можна з достатньою для практичних цілей точністю обирати 
значення коефіцієнта поверхні розділу фаз α = 4,06. 
Нормальний закон розподілу. Для нормального закону розподілу неперервної 
випадкової величини, що описує розподіл частинок, густина імовірності 
визначається за наступною формулою: 
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
       a  
   R  R 2  
 p R  exp 
2  2 2 
 ,
 
(3.19) 
 
 
де R – математичне очікування неперервної випадкової величини як середній 
радіус частинок; σ – середньоквадратичне відхилення, яке традиційно визначається 
за формулою: 
 
   R, (3.20) 
 
 
де κ – коефіцієнт варіації. 
Нормалізуючий множник a введений з огляду на те, що розміри частинок 
дисперсної фази змінюються у діапазоні [Rmin, Rmax] замість традиційного [0, ∞). 
З урахуванням виразу (3.11), нормалізуючий множник визначається за 
наступною формулою: 
 
 
a 
2 
.
 
 
 
(3.21) 
Rmax  R  R 2  


Rmin 
exp 
 2 
2 
 dR 



Підстановка цієї залежності до формули (3.14) дозволяє встановити вираз для 
коефіцієнта поверхні розділу фаз. З огляду на достатню складність цієї залежності, 
доцільним є використання правила 3σ для визначення границь діапазону найбільш 
імовірних значень розмірів частинок. 
 
R
min 
R
max 
 R  3  1  3 R; 
 R  3  1  3 R. 
 
(3.22) 
 
 
При цьому можна показати, що вираз для коефіцієнту поверхні розділу фаз не 
залежить від розміру частинок, а лише від коефіцієнта варіації, та з точністю до 
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 
членів другого порядку малості він може бути представлений наступною 
аналітичною залежністю: 
 
  4,84·1 0,52 5 / 3 . (3.23) 
 
 
Слід зазначити, що у максимально можливому діапазоні зміни коефіцієнта 
варіації κ = [0, 1/3] значення коефіцієнта поверхні розділу фаз змінєються несуттєво 
у діапазоні α = 4,44–4,84. При цьому середнє інтегральне значення для усього 
діапазону зміни коефіцієнта варіації (рисунок 3.4): 
 
 
1/ 3 
  4·  4,84·1  0,52 
5 / 3 d  4,69. 
0 
(3.24) 
 
 
 
 
 
Рисунок 3.4 – Залежність коефіцієнта поверхні розділу фаз 
від коефіцієнта варіації для нормального закону розподілу 
 
Таким чином, для достатньою для практичних цілей точністю можна обирати 
значення коефіцієнту поверхні розділу фаз α = 4,69. 
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3.1.2 Гідродинамічні особливості руху газорідинного потоку в плоскому 
каналі сепараційного пристрою з вібруючою стінкою 
 
Процеси сепарації багатокомпонентних гетерогенних систем є одними з 
найскладніших при фізичному і математичному описі, в той же час вони широко 
використовуються в хімічній та нафтогазовій промисловості [22]. 
Високотехнологічне обладнання повинно мати високі показниками 
енергоефективності та надійності. Проблема запобігання аварійних ситуацій в 
існуючому компресорному обладнанні, а також збільшення зносу робочих частин 
машин і апаратів є актуальною в хімічній і нафтовій промисловості, насосній і 
компресорній техніці. Перші спроби впровадження інерційних і фільтруючих 
способів сепарації та відповідних сепараційних пристроїв були зроблені Сумським 
державним університетом у 2003 році. У 2007 році SulzerAG (Mellachevron®) і 
Koch-Glitsch (FLEXICHEVRONTM) запропонували свої технічні рішення для 
проектування подвійних жалюзійних пакетів, пасток і дренажних каналів, які були 
введені в масове виробництво в 2013 році. 
На основі аналізу можливих шляхів поліпшення існуючого сепараційного 
обладнання запропонована нова технологія вібраційного і інерційного розділення 
газорідинних потоків, представлена в роботі [23]. Однак існуючі математичні 
моделі не охоплюють всі аспекти опису фізичних особливостей робочих процесів 
гідромеханіки, тепломасопереносу в відповідному обладнанні для розділення і 
очищення. Більш того, всі останні дослідження засновані на складних нелінійних 
моделях, які не можуть бути вирішені безпосередньо. У зв'язку з цим, існує велика 
різноманітність обчислювальних методів дослідження і підходів чисельного 
моделювання. Однак вони не дозволяють прогнозувати поведінку комплексної 
гідромеханічної системи в широкому діапазоні її робочих параметрів. У зв'язку з 
вищесказаним проведено ряд повторних пошуків для забезпечення кількісного і 
якісного наближення запропонованих моделей і пов'язаних з ними розрахункових 
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підходів до фізичних особливостей руху газорідинних потоків в сепараційних 
каналах. 
Науково - дослідна робота [24] спрямована на вивчення впливу ультразвуку на 
сепарацію. В результаті доведено важливість використання теплової енергії в 
сепараційному обладнанні, а також була запропонована методика оцінки загальної 
енергоефективності, заснована на гіпотезі про прямі і зворотні потоках енергії. 
Методологія чисельного моделювання процесу спалювання механічної суміші 
представлена в статті [25]. В результаті швидкість закрученого потоку була 
обчислена з розрахкнку забезпечення ефективності процесу сепарації. Проблеми 
проектування, оцінки та застосування вихрових технологій розділення систем 
очищення рідини обговорюються в статтях [26, 27]. Однак ці підходи не дозволяють 
визначати аналітичні залежності між параметрами потоку і початковими умовами 
гідромеханічної системи. Метод розширення робочого діапазону сепараційних 
елементів представлений в попередній роботі [28], де процес розділення 
здійснюється з використанням сил інерції, що діють на частинки. Такий підхід 
дозволяє вирішити стаціонарну задачу гідроаеропружності для елементів, що самі 
регулюються та деформуються. Однак цей метод практично не реалізовувався і 
повинен бути підтверджений в подальших дослідженнях. 
У дослідженнях [29-31] розглядається насичення фільтруючої рідини газом як при 
послідовній, так і при одночасній подачі в апарати хімічної промисловості. В 
результаті коефіцієнт споживання газу значно знижується. Дослідницька робота 
[32] присвячена визначенню умов насичення фільтруючого шару, а також 
моделювання розподілу швидкості і тиску в умовах руху рідини в фільтруючому 
шарі під дією сили тяжіння. Це дозволяє уточнити процеси розподілу і руху рідких 
крапель газорідинної суміші в волокнистому фільтруючому шарі в процесі 
інерційно-фільтруючої сепарації. Однак в зазначених матеріалах не враховується 
вплив коливань на підвищення ефективності сепарації. 
Математична модель як система диференціальних рівнянь відносних переміщень 
частинок досліджується в статті [33] для циліндричної поверхні, що коливається. 
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Результати експериментальних даних дозволили отримати рівняння регресії для 
визначення якості сепарації, а також для розрахунку поверхні відгуку. Недоліком 
даної роботи є використання тільки кінематичного підходу, незважаючи на 
комплексність заявленої проблеми. 
Методика вибору і комплексної оцінки сепараторів для газової і нафтової 
промисловості запропонована в статтях [34, 35]. База даних вагових і габаритних 
параметрів сепараторів дозволила отримати залежності між типом апарату, його 
робочим тиском і витратою. У статті [36], в результаті проведених досліджень 
запропонована фізична модель газорідинного потоку, а також отримані рівняння 
для визначення основних параметрів взаємодії плівок захопленої рідини і 
газорідинного потоку. Але ці дослідження не мають надійних математичних 
моделей для прогнозування робочих параметрів процесу розділення при довільних 
робочих умовах. 
Наукові статті [37, 38] спрямовані на розробку прогностичної моделі для 
моделювання реактивних процесів мікросепарації, а також на проектування 
відповідного сепараційного обладнання, та на абсолютно новий метод очищення 
газу, представлений в статті «Modeling and design of inertial-filtering gas separators- 
condensers for compressor units of oil and gas industry» з використанням методу 
сепарації та супутньої конденсації. В результаті запропоновані моделі процесу 
сепарації в інерційно-фільтруючих сепараторах-конденсаторах для компресорних 
установок в нафтогазовій промисловості. Однак ці моделі також обмежені тільки 
чисельними експериментами і повинні бути розширені шляхом створення надійних 
математичних моделей. 
Інший спосіб ефективного розділення нафти і води запропонований в дослідній 
роботі [39] з використанням магнітних супергідрофобних матеріалів. Автори 
стверджують, що цей підхід є потенційно ефективним способом розділення нафти 
і води. Крім того, останні тенденції в сепараторах рідина-газ і тверде-газ описані в 
роботі [40] для промислового обладнання в області хімічного машинобудування. 
Представлені конструкції сепараторів і їх експлуатаційні параметри, а також 
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запропоновані методи чисельного моделювання. Робота [41] сфокусована на 
сучасних технологіях і пов'язаних з ними технологічних процесах рекуперації 
енергії і рециркуляції води. В результаті запропоновані рекомендації щодо 
оптимального проектування технологічного обладнання в конкретних ситуаціях. 
Робота [42] присвячена оптимальному вибору обладнання для розділення і 
очищення і раціональному використанню їх робочих процесів. Для досягнення 
загального техніко-економічного і комерційного успіху пропонуються більш 
глибоке вивчення процесів розділення і очищення, а також передові методи. Слід 
зазначити, що дослідження [39-42] мають обмежену сферу застосування, головним 
чином в області повторного використання води. 
Особливий інтерес вчених пов'язаний з методами чисельної реалізації 
розроблених моделей. Зокрема, підхід прогнозування для багатофакторних 
процесів в хімічному машинобудуванні представлений в статті [43]. Стаття [44] 
спрямована на розвиток наукового підходу до використання штучних 
інтелектуальних систем для вирішення прикладних завдань в області механічного 
та хімічного машинобудування. Зокрема, запропоновані конструктивні схеми для 
прямого і зворотного математичного моделювання гідромеханічних процесів. Крім 
того, запропонований підхід до вирішення міждисциплінарної задачі 
гідроаеропружної взаємодії газорідинних сумішей з деформівними сепараційними 
елементами, заснований на комплексній реалізації штучних нейронних мереж 
методом кінцевих елементів чисельного моделювання. Інший підхід, 
запропонований в статті [45], стосується комп'ютерного планування процесів, 
заснованого на методах класифікації. В результаті запропонований і описаний 
новий метод вибіркової і динамічної класифікації, однак чисельні підходи, 
запропоновані в роботах [43-45], стосуються дуже складних методів призначених 
для практичних цілей. 
У зв'язку з вищевикладеним, представлена нижче методологія досліджень, 
намагається узагальнити останні підходи, зберігаючи в якості переваги порівняльну 
простоту і ясність запропонованого підходу. Метою дослідження є підвищення 
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ефективності сепарації шляхом впливу вібрації на газорідинний потік. Мета 
досягається шляхом застосування явища виборчої коагуляції краплин рідини 
шляхом вирішення наступних завдань: створення математичної моделі 
гідромеханічної системи «вібруюча стінка - газорідинний потік»; ідентифікація 
залежностей для товщини пристінкового шару; оцінка зон по мінімальному тиску; 
обґрунтування явища коагуляції рідинних крапель. Наукова новизна за 
пропонованого підходу в порівнянні з вищезгаданими роботами полягає в створенні 
математичної моделі, здатної оцінити аналітичні залежності між ефективністю 
процесу розділення і початковими параметрами сепараційного пристрою, тим 
самим визначається товщина пристінкового шару, будуються траєкторії частинок і 
виявляються локальні зони мінімального тиску. 
Розглядається рух газорідинного потоку в плоскому напів-нескінченному 
каналі між двома паралельними стінами. Одна зі стінок є жорсткою, друга - 
моногармонійно коливається з амплітудою швидкості коливань a (м/с), кутовою 
частотою ω0 (рад/с) і хвилі довжиною L = 2π/λ, де L - параметр хвилі (м
–1). Всі сили 
негідродинамічної природи в газорідинному потоці вважаються відсутні, або їх 
вплив на рух крапель рідини досить незначний. Розрахункова схема представлена 
на рисунку 3.5. 
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Рисунок 3.5 - Рохрахункова схема 
A = a/ω0 - амплітуда коливань (м); М0 - початкове положення частинки; u, v - 
компоненти повної швидкості w (м/с). 
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У науково-дослідній роботі [26] показано, що лінії струму в такому каналі 
визначаються з використанням такої системи нелінійних і нестаціонарних 
параметричних рівнянь з повторюванням за часом t (с) і за координатами х, у (м) 
частинки що досліджується в газорідинному потоці: 
 
 
dx 
 
6 y 
h      
a 
1  cos xsin  

 
dt h3 

y 

q0 

 0t
 
; (3.25) 
dy 



a  
h  y2 2 y  hsin x sin  t, 
 
 
 dt h3
  
0
 
 
 
де; h - ширина каналу (м); q0 - питома швидкість потоку (м
2 / с): 
 
 
 
h 
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(3.26) 
 
 
У цьому рівнянні швидкість на вході u0 (м/с) залежить від вертикальної 
координати у [46]: 
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6q
0 yh  y. 
0 
h
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(3.27) 
 
 
 
Система (3.25) є нелінійної і не може бути вирішена безпосередньо. Таким чином, 
необхідно розглядати частковий випадок для отримання достатнього наближення 
аналітичного рішення з якісно допустимою відносною похибкою в порівнянні з 
результатами чисельного моделювання. Практично цінний приклад стосується 
випадку, коли швидкость потоку q0 домінує амплітуду Δqa = 2a/λ швидкості потоку 
коливань Δq = a/λ·(1 – cosλx)sinω0t в результаті впливу стінки що коливається на 
газорідинний потік. У зв'язку з вищевикладеним в якості відношення значення 
амплітуди додаткової витрати Δqa до питомої витрати q0 слід додати наступний 
безрозмірний критерій: потоку: 
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(3.28) 
q0 q0 h u0 
 
 
 
де 
u0 = q0/h середня швидкість на вході як співвідношенні витрати q0 і висоти h 
каналу поділу, (м/с). 
У разі Cr1 << 1, система (3.25) приймає наступну спрощену форму: 
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Оскільки вплив стінки, що коливається на потік переважає в тісній області y / 
h << 1, останню систему можна спростити, використовуючи послідовне 
розширення, що зберігає члени першого порядку: 
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де безрозмірний κ1, κ2 набувають наступної форми: 
 
 
 
1  
0 1 , (3.41) 
 
 
 
і y0 = у (0) є початкова координата в якості початкової висоти частки. 
Рішення системи (3.40) при початкових умовах х (0) = 0 і у (0) = у0 дозволяє 
отримати аналітичний розв'язок швидкостих складових газорідинного потоку: 
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де введені такі частоти: 
 
 
1  0  u0 ; 2  0  u0. (3.43) 
 
 
Таким чином, рішення (3.42) вказує на наявність бігармонічних коливань 
частинок з частотами ω2,1 = ω0 ± λu0 і, відповідно, періоди T2,1 = 2π/(ω0 ± λu0). 
Наступний критерій 
 
 
Cr2  u0 /0 (3.44) 
 
 
дозволяє розглядати два різних випадку. Для малих довжин хвиль (Cr2 >> 1), 
розкладання правій частині рівняння (3.42) у ряд Тейлора по відношенню до 
частоти С0 з точністю першого порядку дозволяє отримання наступної 
апроксимації: 
 
xt   u0t;  
 a 
 
(3.45)  
yt   y     2  sin u t cos t. 
 0 u 
0 0 
 
 
В іншому випадку, коли Cr2 << 1 (випадок щодо довгих хвиль) може бути 
знайдений: 
 
xt   u0t;  
 a 
 
(3.46)  
yt   y     2  sin u t cos t. 
0 0 
0 
0 

 
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Товщина пристінного шару. Аналіз вищевказаних формул дозволяє сказати, 
що частинки досягають стінки, що коливається в разі, коли початкова координатою 
у0 не перевищує граничне значення y0
b. Аналітично введення безрозмірного 
параметру κ3 = a/(ω0h) дозволяє отримати наступні залежності для визначення 
діапазону товщини пристінного шару: 
 
 
b 
0 min 
  3h 1 3 ; 
2 
 
b 
0 max 
 0,29h . 
(3.47) 
 
 
Траєкторії часток. Траєкторії часток можна описати таким рівнянням: 
 
 
  1 
 
 
 sin 1x 
 
 
sin 2 x 


 (3.48) 
y  x   y0  2a
2  1 
 , 

2 
де введені параметри хвилі: 
 
 
0  1  
 1,2   
u 
 1 Cr . (3.49) 
0  2 


Таким чином, в загальному випадку, частки рідин проводять бігармонічні 
коливання з довжинами хвиль L1,2 = 2π/λ1,2, які відрізняються від природної 
довжиною хвилі L = 2π/λ коливання стінки. 
Більш точне визначення траєкторій може бути реалізовано для відносних 
координат: 
 
 t   
h0 xt  u t; 
 
61a 
t   
2u0 yt  y 

(3.50) 
2a 
3y 
y 
0 
0 
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2 

y  n 
 
за допомогою методу малих збурень [47]. Відносні траєкторії являють собою 
еліпси. 
Локальні області мінімального тиску. Для визначення локальних зон 
мінімального тиску в газорідинного потоку, дослідження поля тиску як функцію 
координат х, у і часу t на екстремумі реалізується з використанням методів 
математичного аналізу. 
Функція тиску, отримана в науково-дослідній роботі [26] має такий спрощений 
аналітичний вигляд: 
 
px, y,t   p  
6a 1  Cr 
2x 

0 
 
   2 
h3   
3 

  (3.51) 
 y h  y  sin 
 
x sin 0t, 
 
 
де безрозмірний параметр 
 
 
Cr3  q0 / a. (3.52) 
 
 
Для випадку Cr3 << 1 (незначні питомі швидкості потоку рідини q0 і відносно 
велика довжина хвилі L = 2π/λ при відносно високому значенні швидкості вібрації 
а), функція тиску має наступні точки нульового градієнта тиску: 
 
 

x    
1 
arccos 
1
 
 
 
 2 
   Z ; 
 n 
  1  
2h2 / 8 
n, n 
 (3.53) 
  h / 2. 
 
 
 
Використовуючи ряд Тейлора дозволяє отримати спрощену залежність для 
координат xn: 
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x  
h 

n 
2
 
5 
192 
2h3  
2n 
. 

(3.54) 
 
 
Це доводить, що області локального мінімуму тиску зміщені щодо хвильових 
петель. Крім того, відстань між сусідніми зонами (xn + 1 – xn) дорівнює довжині хвилі 
L = 2π/λ. 
Цей факт, а також періодичний елемент sinω0t вказує на те, що вплив вібрації 
на потік може здійснюватися різними способами. У разі малих довжин хвиль, коли 
2π/(λd) > 1 (d - діаметр крапель рідини), частки, навпаки, рухаються між сусідніми 
областями мінімального тиску, сприяють розриву крапель більших, ніж довжина 
хвилі. 
В іншому випадку, це призводить до коливань крапель рідини в межах сусідніх 
областей мінімального локального тиску. Це призводить до коагуляції крапель з 
діаметром d меншим довжини хвилі L. 
Крім того, дані випадки дозволяють пропонувати застосування ефекту 
селективного поділу шляхом впливу на потік через вібрацію, які представляють 
собою суперпозицію двох хвиль різної довжини LI і LII (LI < LII) зсунуті по фазі. В 
цьому випадку процес коагуляції крапель рідини може бути реалізований з 
діаметрами в діапазоні [LI, LII]. 
Чисельні результати моделювання. Система нелінійних диференціальних 
рівнянь (3.20), що описує потік рідини в плоскому каналі з стінкою, що коливається 
не може бути вирішена безпосередньо за допомогою будь-яких аналітичних 
підходів. Тим не менш, вона може бути вирішена чисельно, зокрема, за допомогою 
методу Рунге-Кутта. У цьому випадку вводиться вектор рядок координат: 
 
Y t   
Y1  
 
xt 
 (3.55)    , 
Y2   yt 
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h 
 h 

з його початковим значенням {Y} 0 = {Y (0)} = {0; у0} Т, а також вектор-рядок 
приватних похідних створюється: 
 
6Y2 
1  
Y2 
q
 
 
  
 
a 
1  cos Y 


 
h2  

D   


 0 

Y  
2 


2Y  
1  


, 
(3.56) 
 1 
  2  1 
    2 a sin Y1 
  h    h   


де φ(t) = sinωt є функцією часу. 
Поле швидкості потоку може бути представлені в комплексній площині з 
наступним реальним і уявними частинками (компонентами вектора швидкості 
потоку): 
 
u  
6 y 
1  
y 
q
 
 
  
 
a 
1  cos  

h
2 



y 
2 

0 


2 y 
x 

; 
(3.57) 
v  1 

 1 
h  
a sin x. 
h 


В якості прикладу розглядається потік рідини в плоскому каналі з наступними 
параметрами: висота каналу h = 0,1 м, початкова швидкість u0
in = 0,1 м / с, 
динамічна в'язкість середовища μ = 1 · 10-3 Па · с, амплітуда коливань прогинів А = 
1 · 10-3 м, частота F = 50 Гц, довжина хвилі L = 5 · 10-3 м. 
В результаті виходять такі параметри: питома витрата q0 = 0,01 м / с, хвильові 
параметри: λ = 1257 м-1, ω0 = 314 рад / с; амплітуда швидкості вібрації а = 0,31 м / 
с. Критерії безрозмірні: Cr1 = 0,05, Cr2 = 0,6. Область поблизу стінки знаходиться в 
діапазоні (1.0-6.5) · 10-3 м. 
Для початкової координат y0 = 2 · 10
-3 м, наступні безрозмірні коефіцієнти 
можуть бути обчислені: κ1 = 0,02, κ2 = 0,99. 
Початкова швидкість u0 = 0,01 м/с. Параметри хвиль: |λ1| = 2,5 · 10
3 м-1, λ2 = 2,8 
· 104 м-1. 
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В результаті чисельного моделювання з використанням відповідного 
програмного забезпечення для автоматизованого проектування [38], можна 
отримати складне поле швидкостей. 
Крім того, результати чисельного моделювання представлені на рисунку 3.6 в 
якості ліній току газорідинного потоку поблизу стінки плоского каналу, що 
коливається. 
 
Рисунок 3.6 - Ліній току газорідинного потоку 
 
 
На цьому рисунку чітко видно зменшення амплітуд коливань частинок в 
газорідинному потоці на деякій відстані від стінки, що коливається. Крім того, 
частота цього вторинного процесу також знижується. Крім того, механічні удари 
спостерігаються в пристінній області через накладення двох коливань з близькими 
частотами. Той же ефект був експериментально [49] доведено. 
Результати чисельних розрахунків показані на рисунок 3.6 відповідають 
аналітичним даним з достатньою точністю для практичних цілей, навіть для більш 
віддалених частинок від рухомої стінки. 
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3.2 Основні методи і механізми газодинамічної, інерційно-фільтруючої, 
вібраційно-інерційної сепарації 
 
3.2.1 Ідентифікація параметрів технологічного обладнання для 
забезпечення надійності процесу вібраційної сепарації 
 
 
Розділення і очищення продуктів є дорогим, але важливим кроком в хімічній 
технології і виробництві [50]. В цьому випадку, при розробці відповідного 
технологічного обладнання, необхідно працювати з великим об'ємом інформації, 
яка не завжди доступна для надійного проектування. В результаті конкуренції на 
світовому ринку, було розроблено, виготовлено і впроваджено на підприємства 
декілька типів сепараційного обладнання. З огляду на цей факт, в 2007 році, S. 
Tarleton і R. Wakeman спробували дати описовий огляд типів обладнання і основних 
альтернативи, доступні для інженера-проектувальника. Зокрема, переваги і 
недоліки обладнання висунуті на перший план, і були зроблені зусилля для 
забезпечення кількісних значень. 
У 2015 році L. Sorsamaki і M. Nappa запропонував ідею для розробки швидкої 
методології і пов'язаної з нею «укороченої» моделі для оцінки параметрів різного 
устаткування для розділення твердої і рідкої фаз, рідина-рідина, газ-рідина і газ- 
суцільні системи. Запропонований підхід успішно використовується для 
розділення, фільтрації, і сушки твердих частинок гетерогенних систем [51]. 
Через зазначеними вище, дана робота спрямована на вирішення актуальної 
проблеми забезпечення надійності процесу вібрації сепарації і проектування 
відповідного технологічного обладнання. Ця проблема може бути вирішена як за 
допомогою ідентифікації параметрів і імовірнісного підходу. 
Важливість заявленої проблеми підкреслюється сучасними дослідженнями по 
розробці високопродуктивного сепараційного обладнання. Зокрема, в статтях [52, 
53] представлені нові методи забезпечення процесу сепарації. Робота [54] 
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присвячена сепарації двофазного потоку газу і рідини за допомогою незалежний 
компонентів. В роботі [55] запропоновано новий метод оцінки оптимальних 
робочих тисків сепаратора для нафтової і газової промисловості. У статті [56] 
розглядається вплив енергії вібрації на сепарацію дрібних частинок у вібруючому 
середовищі. Науково-дослідна робота [57] спрямована на вдосконалення 
багатоступеневих процесів сепарації в газо-псевдозрідженому шарі, що вібрує. 
Способи підвищення надійності компресорного устаткування представлені в 
наукових роботах [23, 58] з використанням процесу інерційної газодинамічної 
сепарації і нового методу підвищення надійності збірки. 
У статті [36] розроблені фізико-математичні моделі схрещеного руху і 
взаємодії газорідинного потоку з захопленою рідкою плівкою в каналах інерційно- 
фільтруючого сепаратора. Аналітичний і чисельний підходи до моделювання 
розподілу і переміщенню рідини в волокнистому фільтруючому шарі в процесі 
сепарації інерційної фільтрації запропоновані в роботі [32]. Крім того, в статті [59] 
представлено математичне моделювання газоочисного устаткування з 
високорозвиненою поверхнею контакту фаз. 
Проблема підвищення якості технологічного обладнання вирішується 
практично за допомогою сучасних технологій, винаходів та ідей [60]. Зокрема, 
виявлені та впроваджені удосконалення з використанням автоматизації в 
компаніях, заснованих на ощадливому виробництві з максимальною 
продуктивністю і ефективністю. Проте, необхідно розробити фундаментальний 
підхід, заснований на процесі експлуатації обладнання для розділення. Для цього 
нижче представлена математична модель і відповідний аналітичний підхід для 
ідентифікації параметрів каналу розділення. 
Щоб вивчити процес вібраційної сепарації для рухомого або підвішеного шару, 
необхідно розглянути механізм руху крапельної рідини. Для цієї мети 
використовуються різні рівняння в залежності від робочих характеристик 
фізичного процесу. Зокрема, в вібраційному сепараторі з ламінарним або 
турбулентним режимами для дисперсної фази в потоці газу взаємодія сил, що діють 
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2 
на окремі частинки, може бути оцінена для випадку щодо малих концентрацій 
рідини, що капає. 
Розглянемо рух рідини, що капає в плоскому каналі. Потік обмежений двома 
стінками разом з потоком. Перша стінка нерухома, а друга моногармонічно 
коливається з амплітудою швидкості вібрації a, частотою ω0 і довжиною хвилі 2π/λ. 
Відповідна проектна схема представлена на рисунку 3.7. 
 
Рисунок 3.7 - Розрахункова схема робочого каналу для розділення газорідинної 
суміші 
 
Поле швидкостей описуються компонентами за допомогою наступних рівнянь, 
отриманих раніше: 
 
 
𝑢 = 𝑢0 + 6𝜅1𝑎 [𝑠𝑖𝑛𝜔0𝑡 − 1 𝑠𝑖𝑛(𝜔0 − 𝜆𝑢0)𝑡 − 1 𝑠𝑖𝑛(𝜔0 + 𝜆𝑢0)𝑡] 
  
𝜆ℎ 2 2 𝜅  𝑎 (3.58) 
𝑣 = 2 [𝑐𝑜𝑠(𝜔0 − 𝜆𝑢0)𝑡 − 𝑐𝑜𝑠(𝜔0 + 𝜆𝑢0)𝑡], 
де κ1, κ2 - безрозмірні параметри визначаються відповідно до методики, 
представленої підрозділі 3.1.2. 
Нестаціонарний рух крапельної рідини є складним, так як відповідні 
диференціальні рівняння, не мають аналітичного рішення, але може бути вирішена 
{ 
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чисельно тільки для конкретних умов. В іншому випадку, необхідно застосовувати 
наближені чисельні методи для вирішення поставленого завдання. У цьому випадку 
такі спрощення вважаються: краплі мають сферичну форму, і рух в основному 
ламінарний при малих числах Рейнольдса. В цьому випадку сила опору умовно 
пропорційна швидкості крапель [61]. 
При відносно повільного рух рідкої фази в газовому потоці, рівняння Basset– 
Boussinesq–Oseen розглядається для стаціонарного середовища [62, 63, 64]. Однак 
узагальнені “Tchen’s equations” [65, 66] використовуються для нестаціонарного 
руху газорідинного потоку з корекцією Corrsin–Lumley [67, 68]. 
У двовимірній постановці, загальна система диференціальних рівнянь 
стаціонарного руху крапель рідини має такий вигляд [59]: 
 
 
 
  (1 + 𝛾) 
𝑑𝑢𝑝 
+ 𝛽𝑢 
 
  
= 𝛽𝑢 + 𝛾 𝑑𝑢 + 9 
 
 √
𝜇𝜌 
∫
𝑡 
 
 
1 (𝑑𝑢 − 
𝑑𝑢𝑝
) 𝑑𝜏 ; 
 
 
 
 
3 𝑑𝑡 𝑝 𝑑𝑡      𝜌𝑝𝑑𝑝 𝜋    0 √𝑡−𝜃    𝑑𝑡  𝑑𝑡 (3.59) 
 (1 + 𝛾) 
𝑑𝑣𝑝 + 𝛽𝑣 = 𝛽𝑣 + 𝛾 𝑑𝑣 + 9 
 
   √
𝜇𝜌 
∫
𝑡 
 
 
1     (𝑑𝑣 − 
𝑑𝑣𝑝) 𝑑𝜏 − (1 − 𝛾)𝑔 +  
𝐹𝑦     , 
 
 
  
 
{ 3 𝑑𝑡 𝑝 𝑑𝑡 𝜌𝑝𝑑𝑝 𝜋     0 √𝑡−𝜃 𝑑𝑡 𝑑𝑡 𝑚𝑝 
 
 
де up, vp - компоненти швидкості крапельної рідини; dp, Vp = πdp
3/6 - діаметр і 
об’єм частки; ρ, ρp - щільність газорідинного потоку і крапель, відповідно; mp = ρVp 
- маса частинки; μ - динамічна в'язкість середовища; g - прискорення сили тяжіння; 
Fy - інший обсяг змушений; β = 1/τ - коефіцієнт інерції, обернено пропорційна 
постійної часу τ; γ = 2ρ/(3ρp) - коефіцієнт щільності. 
Сучасні рівняння містять компоненти локальних і конвективних сил інерції 
[70]. Однак, так як в попередніх дослідженнях, гідродинаміка газорідинного потоку 
була розглянута без конвективних сил інерції, дія цих сил має бути вивчено окремо 
шляхом визначенням об'ємної сили Fy і її подальшої підстановки у рівняння (2). 
Рівняння також містять сили опору для випадку однорідного середовища при 
швидкісті потоку, що дорівнює швидкості потоку в той же самий час. В цьому 
випадку, необхідно враховувати, що сила опору при відносному русі частинок 
описується законом Стокса для відносно малих діаметрів крапель dp [71]. Вплив сил 
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інерції при малих значеннях відносних швидкостей можна знехтувати [72]. Друга 
складова зв’язана з градієнтом тиску в результаті прискорення частинок. 
Так як інерційні властивості крапельної рідини, що рухається в потоці газу 
відрізняються від інерційних властивостей частинки, що рухається у вакуумі, сила 
реакції середовища відбувається як ефект приєднаної маси. Відповідна складова 
визначає частину сили опору, пов'язану з витратою енергії для переміщення 
середовища. У цьому випадку вплив цієї складової зводиться до уявного 
збільшення маси частинки на половину маси витісненого середовища. 
Передостання складова другого рівняння для випадку вертикальної осі у 
містить гравітаційну і Архімед силу. Крім того, необхідно враховувати силу, яка 
уповільнює коливання краплі в газорідинному потоці. Відхилення режиму потоку 
від стаціонарного обумовлено силою Бассета [73], що збільшує миттєвий опір 
частинок в потоці. Ця сила визначається інтегральною складовою. Її вплив на рух 
крапель слід вивчати окремо. Проте, слід зазначити, що в разі відносно високого 
прискорення частинки, сила Бассе стає істотною. Отже, миттєве опір множиться на 
значення стаціонарного руху. 
Система рівнянь (3.59) добре описує випадок малої концентрації в рідкій фазі, 
і кожну краплю можна розглядатися як одну в газовому потоці. Для малих 
концентрацій рідкої фази, краплі при різних швидкостях збільшують дисипацію 
кінетичної енергії. В результаті спостерігається затримка частинок з газового 
потоку. При значній концентрації рідкої фази, крапельки рідини взаємодіють в 
результаті їх зіткнень і викривлення ліній току поблизу них. Як наслідок для 
переміщення частинок в умовах стисненого руху необхідна додаткова кінетична 
енергія. Система нелінійних інтегральних диференціальних рівнянь (3.59) з 
урахуванням компонентів швидкості потоку газу (1), може бути вирішена чисельно 
і аналітично [74, 75]. 
Проте, в цьому дослідженні, метою буде направлено на пошук точного 
аналітичного рішення при наступних припущеннях, які дозволяють спростити 
систему рівнянь (3.59): 
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1) Коефіцієнт щільності відносно малий (γ<<1). Це дозволяє знехтувати 
складовою γ/3, силою інерції для приєднаної маси пропорційної γdu/dt, і складовою 
-γ визначення сили Архімеда; 
2) з урахуванням особливостей сили Бассета і конвективних сил інерції, вони 
повинні бути вивчені окремо. 
І, нарешті, система рівнянь, що описують рух крапель рідини має такий вигляд: 
 
 
 𝑑𝑢𝑝 + 𝛽𝑢
 
{ 𝑑𝑡 
𝑝 
= 𝛽𝑢; 
 
(3.60) 
 𝑑𝑣𝑝 
+ 𝛽𝑣
 = 𝛽𝑣 − 𝑔. 
𝑑𝑡 𝑝 
 
 
Ця система була раніше вирішена для випадку стаціонарного поля швидкостей. 
Однак, в разі коли стінка коливається, вираз (1) необхідно враховувати. 
Слід зазначити, що в разі вертикальних стінок, складова «-g» необхідно, 
видалити з цього рівняння. Крім того, в разі зміни відносного положення 
стаціонарних і нестаціонарних стін, складова «-g» необхіднозамінити на «g». 
Система (3.60) показує, що рух крапельної рідини в газорідинному плоскому 
потоці з стінкою, що коливається є реакцією на полігармонічний вплив з частотами 
ω0, (ω0 – λu0), і (ω0 + λu0). Загальне рішення цієї системи отримуємо у вигляді 
наступних суперпозицій: 
 
 
𝑢𝑝 =
 𝑑𝑥𝑝 = 𝑢
 
𝑑𝑡 
 
+ 𝐴2𝑠𝑖𝑛(𝜔0𝑡 − 𝜑2) − 𝐴3𝑠𝑖𝑛[(𝜔0 − 𝜆𝑢0)𝑡 − 𝜑3] − 
−𝐴4𝑠𝑖𝑛[(𝜔0 + 𝜆𝑢0)𝑡 − 𝜑4]; (3.61)  
𝑣 =
 𝑑𝑦𝑝 = 𝐵 𝑐𝑜𝑠[(𝜔 − 𝜆𝑢 )𝑡 − 𝜑 ] − 𝐵 𝑐𝑜𝑠[(𝜔 + 𝜆𝑢 )𝑡 − 𝜑 ] − 𝑔𝜏, 
{ 𝑝 𝑑𝑡 3 0 0 3 4 0 0 4 
 
 
де xp, yp - координати, які визначають положення крапельної рідини в часі. 
Інтеграція системи (3.61) в часі дозволяє отримати наступні параметричні 
рівняння траєкторій для краплинної рідини: 
0 
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0 0 𝑠 3 3 
𝜔  +𝜆𝑢 
𝜌𝑝𝑔𝑑2 
  𝑥𝑝(𝑡) = 𝑢0𝑡 −
 𝐴2 𝑐𝑜𝑠(𝜔0𝑡 − 𝜑2) +     𝐴3 𝑐𝑜𝑠[(𝜔0 − 𝜆𝑢0)𝑡 − 𝜑3] + 
𝜔0 𝜔0−𝜆𝑢0 
   +     𝐴4 𝑐𝑜𝑠[(𝜔0 + 𝜆𝑢0)𝑡 − 𝜑4] + 𝐴2 𝑐𝑜𝑠𝜑2 −     𝐴3 𝑐𝑜𝑠𝜑3 +     𝐴4 𝑐𝑜𝑠𝜑4; 
𝜔0+𝜆𝑢0 𝜔0 𝜔0−𝜆𝑢0 𝜔0+𝜆𝑢0 (3.62) 
 𝑦𝑝(𝑡) = 𝑦0 +     𝐵3 𝑠𝑖𝑛[(𝜔0 − 𝜆𝑢0)𝑡 − 𝜑3] −     𝐵4 𝑠𝑖𝑛[(𝜔0 + 𝜆𝑢0)𝑡 − 𝜑4] + 
𝜔0−𝜆𝑢0 𝜔0+𝜆𝑢0 
+     𝐵3 𝑠𝑖𝑛𝜑3 −     𝐵4 𝑠𝑖𝑛𝜑4 − 𝑔𝜏𝑡. 
{ 𝜔0−𝜆𝑢0 𝜔0+𝜆𝑢0 
 
 
Загалом, можна довести, що абсолютні траєкторії центру мас для крапель є 
криві Ліссажу [76]. Проте, окремі випадки повинні бути досліджені при різних 
значеннях безрозмірних критеріїв ω0τ, та λu0/ω0.. 
Час Ts для захоплення крапельної рідини в каналі розподілу визначається за 
умови досягнення координати у ширини h каналу, тобто y(Ts) = h: 
 
     𝐵3 {𝑠𝑖𝑛[(𝜔 − 𝜆𝑢 )𝑇 − 𝜑 ] + 𝑠𝑖𝑛𝜑 } − 
𝜔0−𝜆𝑢0 
−     𝐵4 {𝑠𝑖𝑛[(𝜔0 + 𝜆𝑢0)𝑇𝑠 − 𝜑4] + 𝑠𝑖𝑛𝜑4} − 𝑔𝜏𝑇𝑠 = ℎ − 𝑦0. 
0 0 
 
(3.63) 
 
 
Цей час може бути зменшено за рахунком розміщення стінки, що коливається 
у верхній частині каналу. В цьому випадку, схема конструкції змінюється 
симетрично протилежно, а складову «–gτTs» необхідно замінити на «gτTs». 
В окремому випадку, коли λu0/ω0 << 1 час вловлювання крапельної рідина в 
каналі розподілу визначається за такою формулою: 
 
𝑇𝑠 =
 18𝜇(ℎ−𝑦0) 
𝑝 
 
(3.64) 
 
 
Довжина каналу розподілу, по якому проходить крапельна рідина, може бути 
визначена з використанням залежностей (3.62) і (3.64) наступним чином: 
 
 
𝐿 (𝑦 ) = 𝑥 (𝑇 ) =
 𝑢0(ℎ−𝑦0)  =
 6𝑢0 𝑦0  (1 − 
𝑦 0)
2
. (3.65) 
𝑠 0 𝑝 𝑆 𝑔𝜏 𝑔𝜏   ℎ ℎ 
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s s 0 
Частинки найбільш віддалені від нерухомої стінки мають значно нижчу 
початкову швидкість на вході, але велику поперечну складову швидкості під 
впливом стінки, що вібрує. В ядрі потоку, ситуація протилежна: частинки мають 
найбільше значення початкової швидкості в той час як вплив вібруючої стінки є 
відносно незначним. Нарешті, частки поблизу нерухомої стінки мають відносно 
низьку початкову швидкості, і вплив стінки, що коливається нехтується. 
Через вищезазначені, рівняння (3.65) визначає розподіл крапель по довжині їх 
захоплення. Таким чином, розподіл значень Ls в залежності від вихідного 
положення краплі на вході показано на рисунку 3.8 
Рисунок 3.8 - Область ефективного захоплення крапельної рідини на нерухомій 
стінці каналу сепаратора 
 
Дослідження на екстремум залежності (3.65) показує, що максимальне 
значення L max довжини L досягається для значення y = h/3. У цьому випадку, 
 
 
𝐿𝑚𝑎𝑥 = 𝐿 (
ℎ)  = 8 𝑞0. (3.66) 
 
 
𝑠 𝑠 3 9 𝑔𝜏 
 
 
Розрахункове значення Ls
max визначає стадію жолобів (рисунок 3.8). 
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𝑠 
s 
𝐿 
𝐿 
 
 
 
Рисунок 3.9 - Геометричні характеристики каналу поділу 
 
 
Розгляд рівняння (3.65) дозволяє отримати функцію розподілу довжини 
сепарації наступним чином: 
 
𝐿𝑠(?̅?0) = 6.75𝐿𝑚𝑎𝑥𝑦0(1 − ?̅?0)2 (3.67) 
 
 
де ?̅?0 = 𝑦0/ℎ - безрозмірна початкова координата. 
Для інтенсифікації процесу вібраційної сепарації для газорідинної суміші, 
необхідно розмістити найбільшу кількість в області впливу вібрації. 
Застосовуючи імовірнісний підхід для визначення ефективної площі сепарації 
крапель з газорідинного потоку, математичного очікування, як середнє значення 
функції розподілу (3.67) в діапазоні від 0 до L max визначаються наступним чином: 
 
 
𝐿𝑎𝑣 = 
 
𝑚𝑎𝑥 
∫ 𝑠   
 
𝐿  (?̅?  )𝑑?̅? = 0.563𝐿𝑚𝑎𝑥  =  𝑞0 . (3.68) 
𝑠 𝑚𝑎𝑥 
𝑆 
𝑠 0 0 𝑠 2𝑔𝜏 
 
 
Розрахункове значення Ls
av визначає місце розташування центру жолоба 
(рисунок 3.8). Відношення його значення до максимуму (Lsav/Lsmax = 0.56) вказує на 
зсув 0.5 Ls
max від центру жолоба на півкроку. 
1 
0 
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𝑠 𝑠 
Середньоквадратичне відхилення σL дозволяє оцінити ефективну ширину 
жолобів. З урахуванням інженерних цілей коефіцієнт варіації 0,2, величина 
середнього квадратичного відхилення дорівнює 𝜎𝐿 = 0.2𝐿𝑎𝑣 = 0.113𝐿𝑚𝑎𝑥. 
Застосовуючи правило «3σ» дозволяє оцінити «довірчий» інтервал для 
захоплення крапель : [𝐿𝑎𝑣 − 3𝜎 , 𝐿𝑎𝑣 + 3𝜎 ] = [0.4, 1.6]𝐿𝑎𝑣 = [0.225, 0.900]𝐿𝑚𝑎𝑥. У цьому 
𝑠 𝐿 𝑠 𝐿 𝑠 𝑠 
випадку ширина цього інтервалу визначає ефективну ширину жолоба : ∆𝐿𝑆 = 6𝜎𝐿 = 
1.2𝐿𝑎𝑣 = 0.675𝐿𝑚𝑎𝑥. Це значення забезпечує захоплення більшості крапель з 
𝑠 𝑠 
газорідинного потоку. 
Для того, щоб визначити ефективну площу впливу вібрації, необхідно 
визначити значення початкових координат у0, що забезпечує значення кордонів для 
довірчого інтервалу в якості позитивних дійсних коренів кубічних рівнянь: 
 
?̅?𝑚𝑖𝑛(1 − ?̅?𝑚𝑖𝑛)
2  
= 0.225 = 0.033; 
[  
0 0 0.675 (3.69) 
?̅?𝑚𝑎𝑥(1 − ?̅?𝑚𝑎𝑥)2 = 0.900 = 0.133. 
0 0 0.675 
 
 
Застосувавши чисельний метод для вирішення цих рівнянь, отримано наступні 
значення : 𝑦𝑚𝑖𝑛 = 0.036𝐿𝑚𝑎𝑥; 𝑦𝑚𝑎𝑥 = 0.464𝐿𝑚𝑎𝑥 , В результаті, ширина ефективної 
0 𝑠 0 𝑠 
площі впливу вібрації визначається за такою формулою: 
 
 
∆𝑦0  = 𝑦𝑚𝑎𝑥 − 𝑦𝑚𝑖𝑛 = 0.428𝐿𝑚𝑎𝑥. (3.70) 
0 0 𝑠 
 
 
Таким чином, вищезгадана методика дозволяє оцінити геометричні параметри 
і ефективну площу для розміщення жолобів на нерухомій стінці в каналі розподілу. 
 
3.2.2 Науковий та методологічний підхід до ідентифікації математичних 
моделей гідромеханічних систем з використанням штучних нейронних мереж 
 
Штучні нейронні мережі (Artificial Neural Networks, ANN) виникли як спроба 
моделювання можливостей обробки інформації нервових систем. І тепер їх можна 
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розглядати як підхід до вирішення прикладних обчислювальних задач, таких як 
використання платформи електронного пошуку для пошуку потенційних 
постачальників [77], в додатку до системі управління автоматизованим рухом [88] 
або в процесі оптимізації виробництва [79-81]. Детальний опис моделей штучних 
нейронних мереж і підходів до їх створення представлено в роботах [82-84]. Штучні 
нейронні мережі широко використовується для вирішення завдань класифікації 
(розпізнавання образів, витяг ознак, зіставлення зображень), зменшення шуму і 
прогнозування (або екстраполяція), завдяки наступним перевагам у порівнянні з 
традиційною процедурою регресії: 
– штучна нейронна мережа з'ясовує, як виконувати свою функцію; 
– визначення функції тільки на основі вхідних даних вибірки; 
– вміння узагальнювати, тобто обирати розумні виходи для відповідних входів. 
Однак штучні нейронні мережі залишаються практично недослідженими для 
вирішення прикладних завдань в області інженерної механіки через відсутність 
єдиного науково-методичного підходу до його реалізації. Більш того, не існує 
єдиної нотації штучних нейронних мереж, яка є загальноприйнятою. Дослідницькі 
роботи в багатьох різних областях (наприклад, інженерія, фізика, математика), як 
правило, використовують словник властивий їх спеціальності. В результаті 
багатьом авторам штучні нейронні мережі здавалися більш складним, ніж вони є 
насправді [85]. 
У зв'язку з вищесказаним необхідно узагальнити процедуру вирішення 
широкого кола прикладних наукових завдань в галузі хімічного та нафтового 
машинобудування та суміжних областях науки на наступних прикладах: 
– оцінка власних значень для динамічних систем; 
– рішення нелінійної задачі ідентифікації параметрів математичних моделей для 
динамічних систем; 
– аналіз динамічного стану механічних систем; 
– оцінка параметрів механічних і гідромеханічних систем. 
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Слід зазначити, що всі завдання дослідження можна умовно розділити на дві 
категорії: 
– проведення спрямованого дослідження з використанням штучних нейронних 
мереж в якості узагальненої процедури регресії; 
– рішення оберненої задачі для ідентифікації невідомих параметрів надійних 
математичних моделей. 
Ці проблеми можуть бути вирішені, якщо припустити, що штучна нейронна 
мережа, як правило, може навчатися сама за початковими даними (емпіричними або 
аналітичними) [86]. Існує розширений набір публікацій про застосування різних 
підходів для вирішення спільних проектів, наприклад, в області технології 
виробництва [87-89]. 
Штучні нейронні мережі можуть бути корисні для проведення досліджень 
завдяки своїй здатності апроксимувати отримані експериментальні результати. 
Взаємодія багатьох «нейронів» штучної нейронної мережі виконує оцінювані 
параметри. Перші спроби впровадження штучних нейронних мереж в області 
машинобудування були зроблені в роботі [90]. Інший приклад застосування ANN в 
продемонстрований в дослідній роботі [91] для вирішення складних інженерних 
завдань при проектуванні процесів, ANN також можуть бути успішно використаний 
для прогностичного моделювання в різних областях техніки. Функціональні схеми 
застосування штучних нейронних мереж для дослідження і для розв'язання 
оберненої задачі представлені на малюнку 3.10. 
Пряме дослідження (рисунок 3.10а) використовується для чисельного 
моделювання механічних систем. Проте, невідомі параметри для комплексної 
міждисциплінарної задачі можуть бути оцінені тільки за допомогою зворотного 
дослідження (рисунок 3.10а). 
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а) б) 
Рисунок 3.10 - Функціональна схема застосування штучних нейронних мереж 
для спрямованих досліджень (а) і для розв'язання оберненої задачі (б) 
 
Робота більшості сепараційних пристроїв з гетерогенними системами в якості 
робочого середовища заснована на впливі сили інерції через на газорідинний потік. 
У той же час важливою проблемою є видалення плівки захопленої рідини з 
сепараційних поверхонь при контакті з турбулентним потоком. В цьому випадку 
критична швидкість потоку, при якій відбувається вторинне винесення, істотно не 
змінюється. Отже, немає істотного розширення діапазону ефективної роботи для 
відповідного сепараційного обладнання. В результаті був розроблений принципово 
новий метод сепарації гетерогенних систем, що дозволяє значно розширити цей 
діапазон. Крім того, були запропоновані відповідні математичні моделі для опису 
процесів інерційно-фільтруючої сепарації. 
Математична модель перехресного руху і взаємодія газорідинного потоку з 
захопленою плівкою рідини в інерційно-фільтруючих сепараційних каналах 
запропонована в роботі [36], а також модель інерційної газодинамічної сепарації 
газорідинного потоку в криволінійних каналах, представлена в роботі [23]. ANN 
може бути реалізована на цих моделях для розв'язання задачі ідентифікації 
параметрів математичної моделі динамічного стану для зазначених 
гідромеханічних систем. 
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Слід додатково зазначити, що нетривіальний підхід до вирішення проблеми 
уловлювання високодисперсною крапельної рідини з газового потоку стосується 
методу газодинамічної сепарації. В цьому випадку функціональні елементи 
(рисунок 3.11а) працюють в якості автоматичної системи управління з зусиллями 
пружини в якості керуючого впливу і гідравлічним опором в якості регульованого 
об'єкта. Збільшення швидкості потоку призводить до збільшення динамічного 
тиску газорідинного потоку і внутрішнього напруги деформівних пластин. В 
результаті прогин плити і гідравлічний діаметр збільшуються. Отже, коефіцієнт 
гідравлічних втрат зменшується. 
а) б) 
Рисунок 3.11 Принципова схема пристрою вібраційно-інерційної сепарації(а) і 
залежність між коефіцієнтом гідравлічних втрат і швидкістю потоку (б). 
 
В результаті чисельного моделювання аеропружної взаємодії гнучких 
елементів вібраційно-інерційних пристроїв та газорідинного потоку, отримана 
залежність коефіцієнту гідравлічного опору від швидкості газорідинного потоку у 
вигляді [92]: 
 
  
2pv 
,
 (3.71) 
  v 2 
 
 
ρm - густина газорідинної суміші; 
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Δp(v) – різниця тисків як нелінійно аналітично невизначеної функції швидкості 
потоку v. 
Для вибору аналітичної функції, яка правильно апроксимує отримані дані, 
використовувалися експоненціальні, логарифмічні, гіперболічні, дробові і 
раціональні залежності. В результаті доведено, що залежність (3.71) може бути 
апроксимована за допомогою гіперболічної функції. Однак через неможливість 
точного прогнозування цих даних з використанням процедури регресії, ANN слід 
впровадити в ці моделі для вирішення проблеми ідентифікації параметрів для 
вищезгаданої гідромеханічної системи. 
Функціональні схеми застосування ANN для динамічного аналізу 
гідромеханічної системи «багатофазний потік - гнучкий елемент» для пристрою 
інерційного динамічного поділу, а також для оцінки доданої маси для математичної 
моделі взаємодії між багатофазним потом і гнучкими динамічним елементи 
представлені на малюнку 3.12 
а) б) 
Рисунок 3.12 - Функціональна схема застосування ANN для динамічного 
аналізу гідромеханічної системи «багатофазних потік - гнучкий елемент» (а) і для 
оцінки доданої маси (б),[93]. 
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3.3 Висновки до третього розділу 
 
 
Запропонована математична модель для визначення поверхні контакту фаз при 
сепарації багатокомпонентних двофазних систем зі сполученим 
тепломасоперенесенням. У результаті встановлено універсальний вираз для 
визначення сумарної поверхні тепломасообміну у формі залежності (3.9). Доведено, 
що значення цієї поверхні з точністю до емпіричного коефіцієнта залежить від 
об’єму середовища та об’ємної концентрації дисперсної фази у ньому. 
Запропоновано залежність для визначення коефіцієнта поверхні розділу фаз. 
Встановлені значення цього коефіцієнта для різних законів розподілу частинок за 
їх розмірами. Зокрема, для рівномірного закону розподілу цей коефіцієнт α = 4,06 
для випадку наявності у середовищі частинок з достатньо широким діапазоном 
розподілу їх розмірів. При урахуванні усього можливого діапазону зміни розмірів 
частинок дисперсної фази значення коефіцієнта поверхні розділу фаз змінюється 
несуттєво у діапазоні 4,06–4,84, а його середнє значення становить α = 4,59. Також 
встановлено, що для нормального закону розподілу значення цього коефіцієнта 
змінюється несуттєво у діапазоні 4,44–4,84 в усьому діапазоні зміни коефіцієнта 
варіації. При цьому його середнє значення становить α = 4,69. Слід також зазначити, 
що коефіцієнт α для довільного або невідомого закону розподілу може бути 
визначений експериментально шляхом порівняння залежності (3.7) з існуючими 
критеріальними рівняннями для окремих тепло- і масообмінних процесів. 
Отримано аналітичні вирази для полів швидкості і тиску. Лінії току 
газорідинного потоку визначено аналітичним методом, а також визначено відносні 
траєкторії руху частинок рідини (краплин). Запропоновано безрозмірні критерії 
визначення гідродинамічних характеристик газорідинного потоку, зокрема, для 
визначення траєкторій руху частинок. Поле тиску досліджуалося для визначення 
екстремальних значень. В результаті визначено локальні області мінімального 
тиску. Встановлено, що відстані між сусідніми зонами мінімального тиску рівні 
довжині хвилі коливального впливу стінки, що рухається на потік. Цей факт 
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опосередковано свідчить про подальшу коагуляції краплин в цих зонах. При 
проведенны досліджень не враховувалися конвективні сили інерції через їх значну 
нелінійність. Вплив цих сил на гідродинаміку газорідинного потоку вимагає 
окремого вивчення. Крім того, врахування цих сил призводить до зміщення 
локальних областей мінімального тиску від ядра потоку до стінки, що коливається 
через ефект вібраційного поважчання частинок, а також до зміни відстані між 
краплями і стінкою, що коливається в залежності від розміру часток. Крім того, 
особливий інтерес представляє розгляд вібраційного впливу на турбулентний потік 
і знаходження підходу для оцінки частот турбулентних пульсацій. 
Було розглянуто рух частинок рідини (краплин) газорідинної суміші в каналі з 
роздільною стінкою, що хитається. В результаті математичного моделювання та 
ідентифікації параметрів, були отримані аналітичні вирази для компонентів 
швидкості частинок. Траєкторії крапель рідини були визначені аналітично. 
Зокрема, компоненти швидкості були визначені у вигляді суперпозиції гармонійних 
складових з частотами в залежності від швидкості потоку і були визначені 
характеристики вібрації стінки, що коливається для випадку нестаціонарної 
верхньої стінки з урахуванням гравітаційних сил. Використовуючи імовірнісний 
підхід, геометричні характеристики жолобів стаціонарної стінки, були визначені з 
урахуванням фізичних особливостей перенесення частинок з потоку до нерухомої 
стінки. Було встановлено, що стадія жолобів дорівнює максимальної розрахункової 
довжину уловлюваної рідини, а також їх центри зміщені щодо центру цього кроку 
в напрямку потоку газу. Була оцінена ефективна ширина жолобів, і виявлена 
ефективна зона впливу вібрації. Наступне дослідження буде направлено на 
вивченні руху дисперсної фази в турбулізованому потоці, а також на дії 
конвективних сил інерції на кінематичних характеристиках крапельної рідини. 
Зокрема, воно повинно бути обґрунтовано, що з урахуванням цих сил призводить 
до протилежних ефектів в залежності від відносного положення стаціонарних і 
нестаціонарних стін в каналі розподілу. 
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Запропоновано узагальнену методологію дослідження для реалізації штучних 
нейронних мереж для вирішення прикладних завдань в області хімічного 
машинобудування. Запропоновано схему проектування для ідентифікації 
параметрів математичних моделей співвідношень між механічним і 
гідромеханічним параметром: «витрата - коефіцієнт гідравлічних втрат». Ця 
методологія спрямована на рішення прямих і зворотних гідромеханічних задач на 
основі комбінованого застосування штучної нейронної мережі, аналітичних 
залежностей і чисельного моделювання. Наведено розрахункові схеми 
застосування штучної нейронної мережі для динамічного аналізу гидромеханічної 
системи «багатофазних потік - гнучкі елементи» в віброінерційному сепараційному 
пристрої на прикладі визначення параметрів коефіцієнта гідравлічних втрат. Слід 
зазначити, що використання систем штучного інтелекту дозволяє значно підвищити 
точність оцінки параметрів в порівнянні з процедурами регресії. 
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4 МОДЕЛЮВАННЯ СУПУТНІХ ПРОЦЕСІВ СЕПАРАЦІЇ ТА 
МІЖФАЗНОГО ТЕПЛОМАСООБМІНУ 
 
4.1 Проблеми дослідження процесів тепломасообміну при сепарації 
газорідинних систем CFD-методами 
 
Протікання сепараційних процесів зазвичай супроводжується тепло і 
масообмінними процесами, які мають місце при зміні термобаричних умов (тиску 
та температури). У науковій літературі представлені перевірені методики 
експериментальних досліджень даних процесів. Слід зазначити, що одним із 
можливих способів дослідження також є комп’ютерне моделювання за допомогою 
методів обчислювальної гідродинаміки (CFD). При цьому способи проведення 
досліджень CFD-методами запропоновані лише для окремих масообмінних 
процесів. 
За допомогою обчислювальної гідродинаміки можна дослідити локальні 
явища, концентраційні градієнти та масообміні коефіцієнти у будь-якому перетині 
технологічного обладнання та вздовж нього, що неможливо спостерігати проводячи 
експериментальні або теоретичні дослідження. Це в свою чергу дозволяє 
оптимізувати конструкції технологічного обладнання та провести комплексний 
параметричний аналіз, тобто визначити вплив вхідних параметрів на процес 
сепарації та масообміну одночасно. У зв’язку з цим актуальним та перспективним 
завданням є розробка способів дослідження масообмінних процесів у газорідинних 
системах за допомогою CFD-методів [94]. 
При моделюванні масообмінних процесів виникають технічні складнощі. 
Зазвичай у програмних комплексах, що реалізують CFD-методи, застосовуються 
два основних закона для визначення рівноважної концентрації компоненту у рідині 
та газі – закон Генрі та закон Рауля [95]. 
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Рисунок 4.1 – Графічне відображення законів Генрі та Рауля (x – концентрація 
компонента у рідині; y – концентрація компонента у газовій фазі) 
 
Графічним відображенням даних законів є прямі лінії, але рівноважна 
концентрація має вигляд експоненціальної кривої [96]. При цьому пряма закону 
Генрі співпадає з експоненціальною кривою рівноважної концентрації лише в 
межах низької концентрації компоненту, а пряма закону Рауля - в межах високої 
концентрації компоненту (рисунок 4.1). Тому, у випадку коли концентрація 
компоненту знаходиться у межах між низькою та високою, ні один із законів не 
підходить для обчислення рівноважної концентрації. 
Іншою проблемою є те що при моделюванні масообмінних процесів у яких 
присутня хімічна реакція у рідинний фазі між розчиненим газовим компонентом та 
сорбентом частина компонента переходить у зв’язаний стан, або утворює нову 
сполуку, і концентрація компонента в рідині знижується. Таке зниження 
призводить до зростання градієнту концентрації та інтенсифікації процесу 
масообміну. Врахування даного ефекту вимагає точного налаштування механізму 
реакції, оскільки від швидкості реакції буде залежати інтенсивність процесу 
масообміну (рисунок 4.2). 
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а) б) 
Рисунок 4.2 – Розподіл концентрацій в фазах при абсорбції, що супроводжується 
повільною (а) та швидкою (б) хімічною реакцією. (Г – поверхня розподілу газу та 
газової плівки; ГР – поверхня розподілу фаз; Р - поверхня розподілу рідини та 
рідинної плівки; СГ – концентрація компоненту в газовій фазі; А0, В0 – 
концентрації компонентів у рідині; СГ.Р – концентрація компоненту на поверхні 
розподілу фаз; АР, ВР – концентрація компонентів на поверхні розподілу фаз; 
хімічна реакція типу А + qВ = C) [95]. 
 
4.2 Моделювання процесу міжфазного тепломасообміну при розділенні 
рідини та газу 
 
При протіканні супутніх процесів сепарації та міжфазного тепломасообміну 
важко оцінити вплив окремого параметру на локальні або деякі глобальні 
характеристики процесу. Одним із можливих способів оцінити вплив вхідних 
параметрів на вихідні, та провести їх оптимізацію, це застосування нейронних 
мереж [97, 98]. За допомогою CFD-методів представляється можливим дослідити 
локальні явища, що протікають в сепараційному та масообмінному обладнанні, які 
неможливо спостерігати проводячи експериментальні або глобальні (global) 
дослідження [99]. Це в свою чергу дозволяє оптимізувати конструкції вище вказано 
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технологічного обладнання та провести комплексний параметричний аналіз, тобто 
визначити вплив вхідних параметрів на процес сепарації, одночасно. Тому було 
запропоновано провести CFD моделювання супутніх процесів сепарації та 
міжфазного масообміну у об’ємі сепараційного елементу, а саме у гофрованій 
листовій насадці. Оскільки пакет насадки має розвинену поверхню за рахунок гофр 
розрахункова сітка буде мати значну кількість елементів, що суттєво збільшить час 
обчислень. У зв’язку з цим було вирішено проводити моделювання у об’ємі між 
двома гофрованими пластинами. У якості робочих речовин були обрані аміак та 
вода, оскільки аміак добра поглинається та розчиняється у воді, і взагі процес 
поглинання аміаку досить поширений у хімічній та нафтогазовій галузях. 
Слід зазначити, що навіть для одного процесу існують декілька можливих 
способів дослідження за допомогою CFD-методів. Тому було запропоновано два 
підходи для моделювання сепарації та тепломасообміну, які ґрунтуються на 
теоретичних уявленнях про даний процес. Процес поглинання аміаку водою 
складається з двох стадій, перший підхід полягає в тому, що моделюється процес 
масообміну та хімічна реакція у рідині, а саме реакція іонізації (NH3+H2O = NH4
+ 
OH-), між молекулами аміаку та молекулами води (рисунок 4.3). 
 
 
Рисунок 4.3 – Стадії процесу поглинання аміаку водою 
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У другому способі проводиться лише моделювання процесу поглинання 
аміаку, без хімічної реакції. Для проведення моделювань був обраний програмний 
комплекс ANSYS, а саме його модуль Fluent. Розрахункова область представляла 
собою об’єм між двома пластинами пластинчатого теплообмінника (рисунок 4.4). 
 
Рисунок 4.4 - Розрахункова область для моделювання процесу поглинання аміаку 
водою 
Для даного моделювання була побудована гексагедральна розрахункова сітка. 
Для даних підходів були обрані спільні налаштування: General – Transient, Gravity 
Y = -9.81 m/s2. Для моделювання багатофазних систем рекомендується Eulerian - 
Eulerian model, оскільки вона дозволяє отримати точні результати при моделюванні 
процесів у яких відбувається активна взаємодія між фазами [11, 100], також були 
обрані додаткові налаштування Multi-Fluid VOF model - Implicit, тип моделі 
міжфразної поверхні (Interface Modeling Type) – Sharp. У якості моделі 
турбулентності була обрана k – omega SST model, the “per phase” turbulence 
multiphase model was chosen. Для моделювання газового потоку та рідинного потоку 
були створені дві суміші: газова суміш – аміак газоподібний та водяний пар, рідинна 
суміш – для першого підходу (вода, аміак газоподібний та аміачна вода); для 
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другого (вода та аміак у вигляді рідини). У якості головної фази призначена газова 
суміш. Вхідні умови (inlet, outlet, walls, symmetry) зображені на рисунку 4.5. 
Рисунок 4.5 – Вхідні умови розрахункової області 
 
 
Таблиця 4.1 – Закономірності для визначення фізичних властивостей газової та 
рідинної суміші 
Газова суміш Рідинна суміш 
 
аміак газоподібний + водяний пар 
1 підхід.: аміак газоподібний + вода + 
NH4OH; 
2 підхід.: аміак рідкий + вода 
Густина Ideal gas (kg/m3) Густина 
Volume weighted 
mixing law (kg/m3) 
Теплоємність Mixing law (j/kg-k) Теплоємність Mixing law (j/kg-k) 
Теплопровідність 
Mass weighted 
mixing law (w/m-k) 
Теплопровідність 
Mass weighted 
mixing law (w/m-k) 
В’язкість 
Mass weighted 
mixing law (kg/m-s) 
В’язкість 
Mass weighted 
mixing law (kg/m-s) 
Масова дифузія 
From NH3 to H2O - 
1e-9 (m2/s) 
Масова дифузія 
From NH3 to H2O - 
1e-9 (m2/s) 
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Для обчисленняeня теплообміну між фазами був заданий Heat Transfer Coefficient – 
Nusselt Number рівний 3,8, даний коефіцієнт обчислений для турбулентного режиму 
течій рідини та газу. Масообмін між фазами був реалізований за допомогою Species 
Transport, Reaction – Volumetric. Turbulence-Chemistry Interaction - Finite Rate\Eddy 
Dissipation was selected for obtaining the chemical reaction rate. Поверхневий натяг 
між фазами був заданий через Surface Tension coefficient – 0,054 N/m. Phase 
Interaction були налаштовані окремо для кожного підходу моделювання процесу 
абсорбції. 
Для першого підходу був заданий перехід аміаку газоподібного з газової фази 
в рідину за допомогою mass transfer mechanism. From Phase - vapor (species NH3 
<Gas>) to phase - liquid (species NH3 <Gas>), mechanism – Species mass transfer. Model 
options: Equilibrium Ratio (Molar Concentration) – Molar concentration equilibrium ratio 
= 0,99, Interphase Mass Transfer Coefficient – Per Phase. Коефіцієнт масообміну між 
фазами розраховувався за Hugmark correlation (From Phase – Hugmark, To phase – 
Hugmark). Слід зазначити що для першого підходу було створено нову речовину – 
аміачну воду (NH4OH), яка відсутня у базі даних ANSYS. Аміачна вода була додана 
у рідинну суміш, як її компонент. Рівняння реакції між аміаком та водою задане у 
властивостях рідинної суміші, тобто реакція відбувається лише у рідині. Коефіцієнт 
швидкості реакції розраховувався за рівнянням Арреніуса. 
У другому підході був заданий перехід аміаку газоподібного з газової фази в 
аміак рідкий у рідинну фазу за допомогою “mass transfer mechanism”. З фази - vapor 
(species NH3 <Gas>), до фази - liquid (species NH3 <Liquid>), механізм – Species mass 
transfer. Equilibrium Ratio (Molar Concentration) – Henry’s Law з Van’t Hoff correlation 
(Reference Henry’s constant = 0.0169; Temperature dependence = 4200). Interphase mass 
transfer coefficient – Hugmark correlation per phase. 
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Таблиця 4.2 - Вхідні данні та граничні умови для моделювання 
 
Віхд 
Materials Parameters Value 
Mixture Supersonic/Initial Gauge Pressure 0 Pa 
Vapor Mass flow rate 0,0026 kg/s 
 Total Temperature 294,65 K 
 Species Mass Fractions H2O 0,003 
Liquid Mass flow rate 0,0699 
 Slip velocity specification method – Volume Fraction 0,0221 
 Total Temperature 312,65 
 Species Mass Fractions H2O 0,634 
 Species Mass Fractions NH4OH (лише для першого 
підходу) 
0,366 
Вихід 
Materials Parameters Value 
Mixture Supersonic/Initial Gauge Pressure 0 Pa 
Vapor Total Temperature 300,00 K 
 Species Mass Fractions H2O 0,003 
Liquid Slip velocity specification method – Volume Fraction 0,0221 
 Total Temperature 312,65 
 Species Mass Fractions H2O 0,63 
 Species Mass Fractions NH4OH (лише для першого 
підходу) 
0,37 
Walls 
Materials Parameters Value 
Mixture Wall Adhesion (contact angle) 90 deg 
 Sand-Grain Roughness: Roughness Height 0 m 
 Roughness constant 0,5 
 
 
Слід зазначити, що у базі даних ANSYS відсутня стандартна ентальпія для аміаку 
рідкого, тому дану величину було додано вручну. Також молярна маса аміаку 
рідкого була змінена на 17, оскільки у базі даних ANSYS вказано значення молярної 
маси – 28. Для обчислення були обрані наступні методи вирішення: Pressure- 
Velocity Coupling Scheme – Coupled; Density – Second Order Upwind, Momentum – 
First Order Upwind, Volume Fraction – Modified HRIC; Turbulent Kinetic Energy – 
Second Order Upwind; Energy – First Order Upwind; Transient Formulation – First Order 
Implicit. Select time step for the correct description of the mass transfer between two 
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phase and reaction in the liquid phase is 0,001 s, and other parameters are: Min. Iterations 
– 1, Max. Iterations – 25. 
В результаті проведених моделювань процесу абсорбції були отримані масові 
витрати газової суміші та рідинної суміші на виході з розрахункової області, масові 
та об’ємні долі аміачної води та рідкого аміаку у першому та другому підходах 
відповідно. На рисунках 4.5 і 4.6 представлені результати моделювань у вигляді 
ізоповерхонь об’ємної долі рідини та масової концентрації компоненту у рідині. Як 
можна побачити, на рисунку 4.5б рідина розподілена рівномірно вздовж всього 
каналу, в той час як на рисунку 4.5a рідина накопичується у нижній частині 
розрахункової області. На рисунку 4.6б концентрація NH3 у рідині зростає 
рівномірно, тобто массоперенесення з газової фази в рідину відбувається вздовж 
всього каналу, при цьому на рисунку 4.6a концентрація NH4OH майже однакова 
вздовж всього каналу, також присутні локальні зони у нижній частині каналу де 
концентрація NH4OH рівна нулю. Це може бути пов’язано з утворенням рідинної 
пробки. До таблиці 4.3 зведені результати обчислень. 
 
 
а) б) 
Рисунок 4.5 - a) Об’ємна доля рідини (перший підхід); б) Об’ємна доля рідини 
(другий підхід) 
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а) б) 
Рисунок 4.6 - a) Масова доля NH4OH; b) Масова доля аміаку рідкого 
Таблиця 4.3 – Результати моделювання 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
При моделюванні лише процесу поглинання аміаку водою, з використанням 
Henry’s Law with Van’t Hoff correlation, були отримані більш точні результати, а 
саме рівномірне зростання концентрації аміаку у рідині від входу до виходу 
розрахункової області. Слід зазначити, що рідинна фаза в цілому більш рівномірно 
розподілена у розрахунковій області і не накопичується в локальних зонах, що 
First approach Second approach 
Mass Flow Rate (kg/s) 
Mixture Inlet 0,0725 Mixture Inlet 0,0725 
 Outlet 0,094  Outlet 0,115 
Vapor Inlet 0,0026 Vapor Inlet 0,0026 
 Outlet 5,7e-5  Outlet 4,61e-6 
Liquid Inlet 0,0699 Liquid Inlet 0,0699 
 Outlet 0,0941  Outlet 0,115 
Mass-Weighted Average Mass (kg/kg) 
Ammonia solution (NH4OH) Ammonia liquid (NH3) 
Inlet 0,366 Outlet 0,438 Inlet 0,366 Outlet 0,378 
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відбувається при моделюванні за першим підходом. Отже, виходячи з 
вищесказаного можна стверджувати що другий підхід будо доцільніше 
використовувати для моделювання супутніх процесів сепарації та масообміну. 
 
 
4.3 Висновки до четвертого розділу 
 
 
Розлянуті проблеми, що можуть виникати при моделюванні супутніх процесів 
сепарації та тепломасообміну, а саме складнощі при виборі закону для розрахунку 
рівноважної концентрації компонентів у фазах та при врахуванні хімічної рекації, 
що протікає у рідинній фазі. 
Запропоновано два підходи для чисельного моделювання процесу поглинання 
аміаку і води між гофрованими листовими пластинами. Перший підхід враховує 
процес масопереносу аміаку з газової фази в рідинну і хімічну реакцію між 
поглинутим компонентом компонентом і водою, другий підхід - тільки процес 
розчинення аміаку. 
Як результат моделювання були отримані масовий потік від газу до рідини і 
масова частка аміаку. Закон Генрі з кореляцією Ван-Хоффа був використаний для 
обчислення рівноважної концентрації аміаку в газовій і рідкій фазі. На підставі цих 
результатів було встановлено, що запропоновані в ANSYS закони для розрахунку 
рівноважної концентрації погано корелюють з кривою рівноважної концентрації 
аміаку. У майбутніх дослідженнях для більш точних результатів моделювання 
поглинання аміаку і водою планується розробка спеціальних інструментальних 
засобів, використовуючи можливості User Defind Function (UDF) для модуля Fluent 
базової конфігурації ANSYS. 
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5 ПАТЕНТНИЙ ОГЛЯД СПОСОБІВ ТА ПРИСТРОЇВ ДЛЯ РОЗДІЛЕННЯ 
ДВО- ТА ТРИФАЗНИХ ГЕТЕРОГЕННИХ СИСТЕМ 
 
5.1 Патентний огляд способів та пристроїв для розділення дво- та 
трифазних гетерогенних систем 
 
З метою оформлення права інтелектуальної власності на запропоновані в 
рамках науково-дослідної роботи нові об’єкти (способи та пристрої для сепарації 
багатофазних систем) був проведений патентний огляд серед вітчизняних та 
світових винаходів в вищезазначеній області досліджень. 
У патенті [101] був запропонований малогабаритний високоефективний 
сепаратор СЦВ-5 (рисунок 5.1), призначений для вловлювання дрібнодисперсних 
рідких і твердих частинок з газового потоку в полі відцентрових сил. Для 
підвищення ефективності сепарації і збільшення продуктивності по рідкій і газовій 
фаз запропонований сепаратор, який містить вертикальний циліндричний корпус, 
горизонтальну кришку, вхідний, вихідний, зливний патрубки, дефлектор, 
сепараційний пакет, що складається з плоских зігнутих і дугоподібних пластин, що 
утворюють в сепараційних зонах щілинні канали. На внутрішній поверхні 
вертикальної дугоподібної пластини, розташованої по ходу руху газорідинного 
потоку безпосередньо після плоских вигнутих пластин пакета, по всій висоті 
встановлення сходяться дугоподібні напрямні пластини, спрямовані під кутом 30o 
до горизонталі, що вловлюють і відводять плівкову рідина з внутрішньої поверхні 
дугоподібної пластини в зону щілинного каналу . Для транспортування рідкої фази 
із зони щілинного каналу до внутрішньої поверхні корпусу апарату передбачені 
прямокутні відкриті жолоби, що займають 1/7-1/8 частину площі перетину, 
обмеженої внутрішньою поверхнею корпусу і зовнішньою поверхнею пакету. У 
верхній частині сепараційного пакета в отворі горизонтальної кришки встановлена 
кільцева кишеня-пастка, утворена зовнішньою нижньою частиною циліндричної 
поверхні вихідного патрубка, нижньою поверхнею кришки і внутрішньої 
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поверхнею верхньої частини сепараційних пластин. На рисунку 5.1 зображене 
конструктивне оформлення багатофазного сепаратору. 
 
 
Рисунок 5.1 – Малогабаритного високоефективного сепаратору СЦВ-5 
 
 
 
У патенті [102] запропонований фазний розділювач (рисунок 5.2), призначений 
для сепарації газорідинних сумішей, відділення газового потоку від рідини і 
механічних домішок і може бути використаний на об'єктах газової, нафтової та 
нафтохімічної промисловості. Фазний роздільник містить вертикальний корпус з 
патрубками входу газорідинної суміші та виходу газу у верхній його частині і 
виходу рідини в нижній його частині, розподільний короб, встановлений перед 
вхідним патрубком, відцентрові ступені і вимірювач рівня рідини. Нижня частина 
корпусу має відсік для відводу легкої рідини і відсік для відводу важкої рідини, 
розділені перегородкою. Над відсіками встановлено полотно, виконане у вигляді 
сегмента кола, що примикає по кривій до корпусу. Вільна частина сегмента має 
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відбортовки, відігнуту вниз над відсіком для відводу важкої рідини. Полотно має 
патрубок для відводу газу, над яким встановлено краплевідбійники. Між торцем 
перегородки і торцем відбортовки полотна встановлений пакет тонкошарових 
елементів у вигляді пластин, що утворюють канали. Нижня частина каналів 
розміщена в відсіку для відводу важкої рідини, а верхня їх частина розміщена під 
полотном. Кожен відсік має патрубок виходу рідини і вимірювач рівня рідини. 
Технічним результатом є підвищення ефективності поділу трифазної газорідинної 
суміші. На рисунку 5.2 зображена конструкція фазного розділювача. 
 
 
Рисунок 5.2 – Фазний розділювач 
 
 
 
У винаході [103] запропонований трифазний нафтогазовий сепаратор (рисунок 5.3). 
Трифазний сепаратор містить вхідний отвір для подачі сировини в сепаратор, 
пристрій для направлення потоку, корпус резервуара сепаратора, отвір для 
спостереження, тумановловлювач з дротяної сітки, систему промивання піску, 
водозливну пластину, пристрій підвищення рівня води, в якому пристрій для 
спрямування потоку розсіювання енергії спроектовано і розташовано на 
внутрішньому вході сепаратора, так що сепаратор може здійснювати ефективний 
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розподіл потоку і первинне розділення нафти і води; пристрій для спрямування 
потоку виконано в двосторонньому режимі поділу потоку; від шести до восьми 
направляючих потоку розташовані на кожному боці; поверхні наповнювача 
сепаратора оброблені металлокерамічною фарбою; завдяки встановленим 
вимирювальним приладам можна вімірювати, товщину і стан мулу, висоту рівня 
води, емульгуючих шарів, масла, піни і газової фази. Труба для направлення потоку 
води спроектована між розділовою камерою і камерою для води; металева гнучка 
гофрована труба призначена для верхньої частини направляючого потоку води; 
металева гофрована труба з'єднана з ручним колесом, розташованим зовні корпусу 
резервуара; граничне положення нафти і води і час протікання процесу сепарації 
можуть бути оптимізовані за допомогою регулювання рівня води поза корпусом 
резервуара. 
 
 
Рисунок 5.3 - Трифазний нафтогазовий сепаратор 
 
 
У патенті [104] представлений трифазний нафтогазовий сепаратор, що включає 
в себе вертикальний резервуар, стієчний вхід встановлений на верхньому кінці 
бічної стінки ємності, а верх і низ корпусу ємності забезпечені вхідним і вихідним 
штуцером для газу відповідно, на боковій стінці корпусу апарату встановлено 
штуцер для виходу нафти. Усередині ємністі встановлена перегородкою яка 
розділяє верхню і нижню частину апарата на дві секції: рідинна і роздільна камери. 
На перегородці розміщені водостічна і сполучна труби. Кінець водостічної труби 
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забезпечений розподільником, верхня частина рідинної камери оснащена засобом 
для видалення туману. 
 
 
Рисунок 5.4 – Конструкція трифазного сепаратору 
 
 
У патенті [105] запрпонований енергозберігаючий вертикальний фазовий сепаратор 
нафти, газу і води. Корпус сепаратора має вертикальну циліндричну форму, в 
верхньому кінці корпусу розміщений вихідний отвір для газу, при розділові 
перегородки ділять внутрішній простір корпусу на бункер для дегазації, бункер для 
зневоднення, і комунікаційний бункер. Дегазаційний бункер з'єднаний з 
комунікаційним бункером центральною трубою, дифузійна пластина розташована 
горизонтально в середній частині бункера дегазації, зливний елемент має форму 
гачка і приварений під розділовою пластиною бункера для видалення нефти, 
барабан розташований навколо центральної труби в резервуарі для зневоднення, 
наскрізні отворіи розміщені в третій роздільній частині, в барабані. Для 
енергозберігання у вертикальному сепараторі, дифузійна пластина розташована 
горизонтально в середній частині камери для дегазації, нафта, газ і вода надходять 
в енергозберігаючий вертикальний сепаратор фаз через впускний отвір і 
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розділяються проходячи дифузійну пластину, площа рідини збільшується а 
товщина зменшується, так що газ може легко відділятися з поверхні рідини; і 
водозливна труба, розташована за межами сепаратора, може стабільно керувати 
границею розділу нефта-вода в камері для зневоднення, балансувальна труба 
приварена до верхнього кінця водозливної труби і з'єднана з газовідвідною трубою 
на виході газу, перешкоджає тому, щоб труба виходу води викликала явище сифона. 
 
 
Рисунок 5.5 – Конструкція енергозберігаючого вертикального фазового 
сепаратору 
 
Трифазний багатоступінчатий сепаратор запропонований у патенті [106]. 
Сепаратор обладнаний впускним отвором для води і нафти відповідно. На вході в 
сепаратор розміщена похила пластина призначена для сповілнення вхідного 
гетерогенного потоку, у верхіній частині апарату розміщений сітчастий 
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тумановловлювач для сепарації дріднодисперсної рідини з газового потоку. По 
ходу руху рідини розміщено три ступені для розділення нафти та води, після який 
відділена нафта і вода направляються до окремих камер зберігання, звідки 
виводяться з апарату через вихідні штуцери. 
 
 
Рисунок 5.6 – Конструкція трифазного багатоступінчатого сепаратору 
 
 
У патенті [107] описаний вертикальний трифазний сепаратор який містить 
газовідвідну трубу причому нижня частина газовідвідної труби забезпечена 
кожухом, газовипускна труба з'єднана з верхньою частиною корпусу апарату. У 
верхній частині корпусу апарату встановлений тумановловлювач, впускна труба 
розташована у верхній частині корпусу апарату, відбійна перегородка розташована 
навпроти впускної труби і слугує для початкового відділення газу, у нижній частині 
апарату розташовані секції коалесценції для розділення нафти та води. 
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Рисунок 5.7 – Конструкція вертикального трифазного сепаратору 
 
 
Вертикальний нафтогазовий сепаратор запропонований у патенті [108]. Сепаратор 
на вході обладнаний коалесцером сітчастого типу, уздовж напрямляючої труби, в 
якій розміщений коалесцер первинного поділу суміші, встановлені дренажні 
трубки, з'єднані через гідрозатвор зі збірником рідини і шламу. У верхній частині 
апарату встановлений сітчастий тумановловлювач для вловлення дрібнодисперсної 
краплинної рідини. Відділена нафта накопичується у нижній частині апарату і 
відводиться через вихідний штуцер. 
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Рисунок 5.8 – Конструкція вертикального сепаратору 
 
 
У патенті [109] запропоноване обладнання для поділу гетерогенних сумішей, а саме 
вертикальний нафтогазовий сепаратор. Вертикальний сепаратор містить 
циліндричний корпус з наступними зверху вниз технологічними зоною скупчення і 
відведення остаточно відсепарованого газу, закритою кільцевою зоною 
попереднього поділу суміші, зоною остаточного поділу продуктів, отриманих при 
попередньому поділі, на нафту і газ і зоною скупчення і відведення 
відсепарированої нафти. У верхній частині корпусу розташований патрубок 
виведення остаточно відсепарованого газу, нижче розташований на циліндричній 
частині корпуса сепаратора патрубок виведення попередньо відсепарованого газу 
із зони попереднього поділу нафтогазової суміші. Сепаратор містить 
тангенціальний патрубок введення суміші в кільцеву зону попереднього поділу. У 
днищі корпусу розташовано патрубок виведення з корпусу відсепарованої нафти. 
Сепаратор забезпечений газопроводом з газорозподільником, що підводять 
попередньо відокремлений від нафти газ з кільцевої зони корпусу сепаратора в зону 
остаточного поділу попередньо відсепарованих продуктів, і противоточною 
101 
 
масообмінною насадкою, встановленої в зоні остаточного поділу попередньо 
відсепарованих продуктів. Закрита кільцева зона попереднього поділу суміші в 
корпусі сепаратора сформована обечайкою, поєднаною з внутрішньою поверхнею 
корпусу сепаратора з утворенням симетричної осі з сіткоподібним днищем камери 
з двома сполученими зонами з попередньо відсепарованих продуктів: зоною 
скупчення і відведення попередньо відсепарованої нафти і зоною скупчення і 
відведення попередньо відсепарованого газу. 
Рисунок 5.9 – Вертикальний нафтогазовий сепаратор 
 
 
У більшості вищезазначеного обладнання для розділення гетерогенних 
багатокомпонентних сумішей використовують традиційні способи та пристрої. Так 
для очистки нафтового газу коалесцери та сітчасті тумановловлювачі, які працюють 
за рахунок захоплення дрібнодисперсної рідини з газового потоку волокнистим 
матеріалом. Для розділення нафти та води використовують гравітаційне 
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відстоювання або встановлюють пакети коалесційних насадок. Дані способи 
характеризуються низькою інтенсивістю процесу сепарації та обмеженими 
діапазоном робочих швидкостей газової та рідинної фаз. 
5.2 Способи сепарації двофазних газодисперсних систем (типу газ-рідина) 
 
 
У патентах [110, 111] були запропоновані способи відділення краплинної 
рідини з газорідинного потоку, засновані на динамічному регулюванні тиску за 
рахунок використання деформівних сепараційних елементів. Відомі раніше 
способи сепарації характеризуються обмеженим діапазоном швидкостей газу, при 
досягненні яких відбувається різке зростання гідравлічного опору та як наслідок 
вторинне бризковинесення вловленої рідини, що в свою чергу призводить до 
зниження ефективності сепарації. 
Перший із запропонованих способів полягає в наступному: газорідинний потік, 
що містить краплинну рідину, направляють в сепараційний пакет 1, який містить 
плоско-паралельні пружні пластини 2, консольно закріплені під гострим кутом  до 
траєкторії руху газорідинного потоку, які під дією динамічного тиску (швидкісного 
напору) потоку та внутрішніх напружень, що виникають в пластинах 2, набувають 
форми похилого параболічного півциліндра. Краплинна рідина, яка міститься в 
газорідинному потоці 3, під дією сил інерції відхиляється від скривленої лінії 
струму газорідинного потоку 3, який огинає пластини 2, що набули форму похилого 
парабічного півциліндра та осаджується на їх внутрішній поверхні 4 з наступною 
коагуляцією 5 і утворенням плівки 6 рідини, яка стікає вздовж внутрішньої поверхні 
4 пластини 2, а також вздовж вільної від закріплення кромки 7 пластини 2, скошеної 
під гострим кутом  . При зростанні швидкості газорідинного потоку зростає 
динамічний тиск (швидкісний напір) потоку та внутрішні напруження в пластині 2, 
збільшується прогин пластин (зменшується відстань точок зрізаного півциліндра 
від директриси), відповідно і площа прохідного перерізу, а отже зменшується 
гідравлічний опір [110]. Принципова схема зображена на рисунку 5.10. 
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Рисунок 5.10 - Принципова схема способу газодинамічної сепарації 
 
 
Даний спосіб дозволяє здійснити динамічне регулювання гідравлічного опору, 
створити умови для зменшення гідравлічного опору при зростанні швидкості 
газорідинного потоку, плівка вловленої рідини стікає по вільній від закріплення 
кромці пластини, скошеній під гострим кутом, чим запобігають руйнуванню 
структури плівки рідини, появі вторинного унесення бризок та виходу на пробкові 
режими (залпові викиди рідини) з наступним "захлинанням" сепараційного пакету, 
що призводить до інтенсифікації процесу вловлювання краплинної рідини з 
газорідинного потоку, підвищення питомої продуктивності й ефективності 
сепарації за умови суттєвих коливань значень робочих режимних параметрів 
процесу. 
Другий із зазначених способів полягає в наступному: газорідинний потік, що 
містить краплинну рідину направляють з чотирьох взаємно перпендикулярних 
104 
 
сторін до сепараційного блока (1), у якому встановлені пружні пластини (2), 
закріплені під прямим кутом до траєкторії руху газорідинного 60 потоку, які 
вигинаються під дією динамічного тиску та внутрішніх напружень, що виникають 
в пластинах (2), набувають форми параболічного півциліндра. Краплинна рідина, 
яка міститься в газорідинному потоці (3) під дією сил інерції відхиляється від 
скривленої лінії струму газорідинного потоку (3), який огинає пластини (2), що 
набули форму параболічного півциліндра та осаджується на їх внутрішній поверхні 
(4), з наступною коагуляцією (5) і утворенням плівки рідини (6), яка стікає вздовж 
внутрішній поверхні пластини. Газорідинні потоки зіштовхуються у сепараційному 
блоці (1), краплини рідини (7) за рахунок коалесценції укрупнюються та осідають 
на дні блока, вловлена рідина (8) відводиться з сепараційного блока (1) через 
дренаж (9), розташований у центрі його дна. [111]. Принципова схема зображена на 
рисунку 5.11. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Рисунок 5.11 - Принципова схема способу газодинамічної сепарації 
Зазначений спосіб дозволяє створити умови для укрупнення краплин, які 
минули пружні пластини, за рахунок їх коалесценції та дозволяє зменшити 
концентрацію краплинної рідини на виході з блока, а відповідно й підвищити 
ступінь очистки газу та ефективність сепарації. 
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Також був запропонований спосіб відділення газової фази з газорідинного 
потоку, за рахунок збільшення площі поверхні розподілу фаз внаслідок 
компактного розміщення поверхні, по якій стікає газорідинний потік та підвищення 
інтенсивності процесу дегазації за рахунок віддувки. Основними недоліками 
аналогічних способів є низька інтенсивність процесу дегазації та недостатня площа 
поверхні розподілу фаз, що обмежується габаритами сепараційних елементів. 
Спосіб здійснюється наступним чином: газорідинний потік, подається в корпус 
(1) через патрубок (2), та потрапляє на вертикальний шнековий елемент (3), 
стікаючи тонкою плівкою (4) по поверхні з верхньої до нижньої частини шнека, 
розділяючись на окрему газову та рідинну фазу внаслідок виділення газу (5) через 
вільну поверхню розподілу фаз, при цьому через патрубок (6) у протилежному 
напрямку, знизу вверх, подається окремий газовий потік (7), який контактуючи з 
газорідинним потоком, захоплює з собою відділений газ (5) і разом відводяться 
зверху вертикального шнекового елемента через патрубок (8), дегазована рідина 
відводиться з нижньої частини шнека, патрубок (9) [112]. 
 
 
 
 
 
 
 
Рисунок 5.12 - Спосіб відділення газової фази з газорідинного потоку 
Таким чином, за рахунок компактнішого розміщення площі поверхні 
розподілу  фаз досягається  її  значне  збільшення,  а  внаслідок  направлення  у 
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протилежному напрямку до напрямку стікання газорідинного потоку окремого 
газового потоку підвищується інтенсивність процесу дегазації. 
 
5.3 Конструкції модульних сепараційних пристроїв 
 
 
У патенті [113] запропонований пристрій для сепарації дисперсної рідини з 
газового потоку шляхом створення умов для ефективної роботи пристрою при 
різких змінах швидкостей та концентрації рідини у газовому потоці, запобігання 
потраплянню критичної кількості рідини до об'єму сепараторів та виходу на 
пробкові режими роботи. Основним недоліком аналогічних пристроїв є 
неможливість досягнення постійного у часі значення ефективності розділення в 
умовах різких перепадів швидкостей та об'ємної концентрації рідини у газовому 
потоці, внаслідок чого відбувається збільшення гідравлічного опору та одночасно 
зниження ефективності роботи пристрою. 
Пристрій працює наступним чином: до пристрою для сепарації дисперсної 
рідини з газового потоку, підводиться газовий потік, що містить дисперсну 
краплинну рідину, та направляється в конусний корпус, який складається з 
обтікаючого елемента (1) та кільця жорсткості (2), відповідно розміщені на вході і 
виході потоку, зі встановленими повздовжніми лопатками (3), жорстко 
закріпленими на обтікаючому елементі, а на кільці жорсткості - на пружних 
елементах (4), що вигинаються під дією динамічного тиску. Під час проходження 
газового потоку крізь пристрій лопатки (3) вигинаються, що сприяє зменшенню 
гідравлічного опору при зростанні швидкості, та відповідно підвищенню 
ефективності розділення. Дисперсна рідина, що міститься у газовому потоці, під 
дією сил інерції, осаджуються та стікає плівкою по поверхні лопаток (3), що 
дозволяє запобігти потраплянню критичних об'ємів рідини до сепараційного 
обладнання та виходу на пробкові режими роботи [113]. Принципова схема 
пристрою зображена на рисунку 5.13. 
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Рисунок 5.13 - Пристрій для сепарації дисперсної рідини з газового потоку 
 
 
Розміщення даного пристрою у сепараційному обладнанні не дозволяє 
запобігти потраплянню критичної кількості рідини до об'єму сепараторів, що 
призводить до виходу на пробкові режими роботи. 
Також був запропонований пристрій для ежекції газу в потік рідини [114], 
призначений для використання хімічній промисловості, а саме в сепараційному та 
масообмінному обладнанні, та для підвищення ступеня змішування/розділення 
газового та рідинного потоків. Недоліком аналогічних пристроїв для ежекції є 
конструкція щілини для ежекції, вона не передбачає високого ступеню змішування 
газового та рідинного потоків, що в свою чергу не дозволяє застосовувати пристрій 
у хімічній промисловості, а саме в сепараційному та масообмінному обладнанні. 
Пристрій працює наступним чином: потік рідини подається до пристрою для 
ежекції з труби (1), та надходить до труби (2), між трубами встановлена насадка (4), 
яка їх з’єднує та складається з меншої (5) та більшої (6) втулки, розміщених одна в 
одній і з’єднаних направляючими пластинами (7), встановленими під кутом до вісі 
труб. Газовий потік надходить до труби (2) з міжтрубного простору (8), проходячи 
крізь щілину ежекції (3), закручується у радіальному напрямку внаслідок взаємодії 
потоку з направляючими пластинами (7), та змішується з рідинним потоком у трубі 
для змішування (2), а саме у більшій за діаметром трубі (2), труби (1,2) закріплені у 
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трубній решітці (9) [114]. На рисунку 5.14 зображена принципова схема роботи 
пристрою. 
 
Рисунок 5.14 - Пристрій для змішування/розділення газового та рідинного потоків 
 
 
Також слід звернути увагу на пристрій для виділення високодисперсної 
краплинної рідини [115] з газорідинного потоку шляхом запобігання руйнування 
структури плівки рідини та вторинного унесення бризок, що призводить до 
інтенсифікації процесу вловлювання високодисперсної краплинної рідини з 
газорідинного потоку, підвищення ефективності сепарації. Недоліками аналогічних 
пристроїв є те, що при значній швидкості та при різкій зміні траєкторії руху 
газорідинного потоку відбувається вторинне унесення бризок від удару краплин 
рідини, які осаджуються, об поверхню плівки, що призводить до зниження 
ефективності сепарації. 
Пристрій працює наступним чином: До пристрою для вловлювання 
високодисперсної краплинної рідини з газорідинного потоку підводиться 
газорідинний потік, що містить високодисперсну краплинну рідину, який 
направляється в призматичний корпус 1, з основою 3, у вигляді трапеції, де 
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розбивається на плоскі струмені гофрованими лопатевими відводами 2, які 
встановлені під кутом від 30 до 60 градусів або під кутом від 120 до 150 градусів до 
напрямку підведення газорідинного потоку. При їх проходженні, під дією 
інерційних сил, траєкторія руху краплин рідини, що рухаються зі значною 
швидкістю, відхиляється від скривленої лінії руху газового потоку і краплі рідини 
направляються у фільтруючий елемент, де відбувається їх гравітаційне осадження, 
вловлені краплини рідини стікають плівкою по поверхні фільтруючих елементів і 
відводиться з пристрою [115]. На рисунку 5.15 зображена конструкція даного 
пристрою. 
 
 
Рисунок 5.15 - Пристрій для виділення високодисперсної краплинної рідини з 
газорідинного потоку 
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Даний пристрій дозволяє запобігти руйнуванню плівки рідини та появі 
вторинного унесення бризок, а отже призводить до інтенсифікації процесу 
вловлювання високодисперсної краплинної рідини з газорідинного потоку, що 
підвищує ефективність сепарації. 
 
 
5.4 Конструкції модульних багатофункціональних апаратів 
 
 
Для проведення високоефективних процесів сепарації та масообміну 
запропонована конструкція нового пінного апарату призначеного для підвищення 
ефективності процесу очистки газів від диспергованих твердих домішок, 
зменшення енерговитрат за рахунок зменшення бризко віднесення та гідравлічного 
опору, а також інтенсифікація тепломасообміну і підвищення продуктивності 
апарату за рахунок турбулізації газорідинного середовища та організації 
поперечного перемішування та розвиненої пінної структури на внутрішніх 
елементах апарата. До недоліків відомих апаратів відносяться: наявність 
бризковіднесення, недостатньо розвинена пінна структура, у зв’язку з близьким 
розташуванням стабілізатора до тарілки, забивання апарату при роботі з 
забрудненими газами, значний гідравлічний опір. 
Пінний апарат працює наступним чином: в середину корпуса 1 через вхідний 
патрубок 2 подається газова фаза. Одночасно у верхній частині апарата через 
зрошувач 9 подають рідину. При проходженні газу через отвори тарілки 6, газ 
входить в контакт з рідиною, що супроводжується утворенням пухирців газу, які 
одразу ж розпадається на вихрові газорідинні потоки та призводить до турбулізації 
потоків і розвитку великої площі контакту фаз при переході у пінний режим роботи. 
У такому гідродинамічному режимі відбувається очищення газу від домішок або 
інші тепломасообмінні процеси. При цьому в апараті утворюється інтенсивний 
газорідинний пінний шар, що виключає заростання отворів тарілки 6 та елементів 
стабілізатора 7. Очищений газ виводиться із апарату через патрубок 3, а рідина 
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видаляється з апарату через патрубок 5. Конструкція апарату зображена на рисунку 
5.16. 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
Рисунок 5.16 - Конструкція пінного апарату 
 
 
Конструктивне оформлення даного апарату дозволяє значно підвищити 
продуктивність та ефективність процесів сепарації та масообміну за рахунок 
зменшення бризковіднесення, турбулізації газорідинного середовища та організації 
поперечного перемішування на внутрішніх елементах апарату. 
Також була запропонована нова конструкція комбінованого масообмінного 
апарату, призначеного для підвищення ефективності процесів сепарації та 
тепломасообміну, зменшення енерговитрат за рахунок зменшення 
бризковіднесення та гідравлічного опору, а також інтенсифікація тепломасообміну 
і підвищення продуктивності апарату за рахунок турбулізації газорідинного 
середовища та організації поперечного перемішування та розвиненої барботажно- 
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пінної структури на внутрішніх елементах апарата. До причин, що перешкоджають 
досягненню високої продуктивності при використанні відомих конструкцій 
апаратів можна віднести: забивання апарату при роботі з забрудненими газами, або 
речовинами, що кристалізуються, не в повній мірі використовується вся товщина 
барботажного шару для активного масообміну, чутливість до монтажу 
тонкостінних листових елементів краплевідбійників, які легко деформуються в 
процесі внутрішнього монтажу в апаратів, порушуючи конструкцію її проточної 
частини та значний гідравлічний опір. 
Комбінований масообмінний апарат працює наступним чином: в середину 
корпуса 1 через вхідний патрубок 2 подається газова фаза. Одночасно у верхній 
частині апарата через зрошувач 9 подають рідину. При проходженні газу через 
отвори тарілки 6, газ входить в контакт з рідиною, що супроводжується утворенням 
пухирців газу, які одразу ж розпадається на вихрові газорідинні потоки та 
призводить до турбулізації потоків і розвитку значної площі контакту фаз при 
переході у барботажний режим роботи. У такому гідродинамічному режимі 
відбувається проведення тепломасообмінних процесів – 
ректифікації або абсорбція. При цьому в апараті утворюється інтенсивний 
газорідинний пінний шар, що виключає заростання отворів тарілки 6 та блоків 
контактних елементів 7 та 8. Газова фаза після проходження через краплевідбійник 
12, та відділення дрібних крапель рідини, виводиться із апарату через патрубок 3, а 
рідина видаляється з апарату через патрубок 5. Тепломасообмінний апарат 
конструктивно може складатися як з однієї ступені контакту так і із декількох в 
залежності від необхідного ступеня розділення фаз. Конструкція апарату зображена 
на рисунку 5.17. 
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Рисунок 5.17 - Конструкція комбінованого масообмінного апарату 
 
 
Особлива конструкція даного апарату значно підвищить продуктивність та 
ефективність сепараційних та тепломасообмінних процесів за рахунок зменшення 
бризковіднесення, турбулізації газорідинного середовища та організації 
поперечного перемішування на внутрішніх елементах апарату. 
Також був запропонований багатофункціональний апарат для отримання 
висококонцентрованої аміачної води, призначений для підвищення ефективності 
використання енергії, що виділяється під час розчинення аміаку, зменшення 
металоємності та затрат на обслуговування. Недоліками відомих апаратів є 
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незначна інтенсивність та швидкість процесу масообміну, а також велика 
металомісткість. 
Запропонований апарат (рисунок 5.18) працює наступним чином: газоподібний 
аміак тиском подається в верхню сепараційну зону 15. Утворення газоподібного 
аміаку відбувається шляхом випаровування зрідженого аміаку, що поступає на 
охолодження трубного простору реактора та через патрубки 18 виводу 
газоподібного агенту подається в зону А ідеального змішування, а саме в 
циліндричний стакан 2 через штуцер 6 шляхом всмоктуванням через верхній отвір 
пустотілого валу 3 на якому закріплений ротор 4 з пустотілими лопатками 5 . 
Одночасно з газоподібним аміаком через патрубок 13 для вводу рідкого агенту в 
циліндричний стакан 2 подається очищена від хімічних та механічних домішок 
вода. Газоподібний аміак при його надходженні в верхню сепараційну зону 15 
всмоктується через верхній отвір пустотілого валу 3 та надходить до пустотілих 
лопаток 5, де у вигляді бульбашок взаємодіє з водою. Для прискорення процесу 
поглинання газоподібного аміаку водою відбувається постійне перемішуванням 
суміші за допомогою ротора 4 на якому закріплені пустотілі лопатки 5. Наявність 
пустотілих лопаток 5 через які газоподібний аміак диспергується у вигляді 
бульбашок, ще більше інтенсифікує процес абсорбції. Утворена суміш переповнює 
зону ідеального змішування А, а саме циліндричний стакан 2 та стікає по 
циліндричних трубах 16 в нижню сепараційну зону 17 реактора та контактує з 
газоподібним аміаком, що надходить через штуцер 6 в верхню сепараційну зону 15 
[116]. 
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Рисунок 5.18 - Багатофункціональний апарат для отримання 
висококонцентрованої аміачної води 
 
В результаті контакту фаз відбувається процес отримання аміачної води 
концентрацією 25%. Отримана аміачна вода в якості готового продукту виводиться 
з нижньої сепараційної зони 17 реактора, а аміак, що не прореагував через штуцер 
2 виводу газоподібного агенту направляється в верхню сепараційну зону 15, де 
одна частина газоподібного аміаку надходить в трубний простір циліндричних труб 
16, а інша частина подається в зону ідеального змішування А, а саме циліндричний 
стакан 2 шляхом всмоктування через верхній отвір пустотілого валу 3 на якому 
закріплений ротор 4 з пустотілими лопатками 5. В результаті реакції в апараті 
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виділяється значна кількість тепла. Тепло, що утворюється в циліндричному стакані 
2 в процесі контакту газоподібного аміаку з водою відводиться за допомогою 
підведення через патрубок 9 вводу теплоносія для охолодження в статор 8, що 
складається з пустотілих кілець (на кресленні не показано). Нагріта в результаті 
охолодження вода відводиться через патрубок 10 виводу теплоносія. Тепло, що 
утворилося в трубному просторі циліндричних труб 16 в процесі контакту 
газоподібного аміаку з розчином аміачної води відводиться в результаті 
випаровування зрідженого аміаку, що подається через патрубок 20 введення 
рідкого аміаку, пари якого відводяться через патрубки 18 виводу газоподібного 
агенту та направляються в верхню сепараційну зону 15, де одна частина 
газоподібного аміаку надходить в об’єм реактора, а інша частина подається в зону 
А ідеального змішування шляхом всмоктування через верхній отвір пустотілого 
валу 3 на якому закріплений ротор 4 з пустотілими лопатками 5. Реакція отримання 
аміачної води відбувається при заданому тиску та температурі. 
В заявленому апараті, за рахунок рециркуляції непрореагованого 
газоподібного аміаку, забезпечується повне його поглинання аміачною водою, а 
використання газоподібного аміаку в процесі відведення надлишку тепла в зоні 
контакту фаз, дозволяє інтенсифікувати процес масообміну, підвищити 
продуктивність на виході, знизити затрати на виробництво та отримати аміачну 
воду високої концентрації. Це дозволить значно ефективніше використовувати 
енергію, що виділяється підчас розчинення аміаку, зменшити металомісткість 
затрати на обслуговування. Вихідні дані для отримання аміачної води 
концентрацією 25% продуктивністю установки 1т/год наведені в таблиці 5.1. 
Таблиця 5.1 – Розрахунок витрат сировини та складу готового продукту з 
розрахунку на 1 т/годину аміачної води концентрацією 25% 
Найменування 
сировини 
Витрата, 
кг/1 т г.п. 
Склад готового продукту 
кг/1 тг.п. 
(% мас.) 
Аміак зріджений (NH3) 
Вода (H2O) 
250 
750 
Аміак у розчині (NH3ОН) 
Вода (H2O) 
250(25) 
750(75) 
Разом 1000 Разом 1000 (100) 
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5.5 Апаратурне оформлення промислових установок 
 
 
Сепараційне обладнання широко використовується майже у всіх галузях 
виробництва при використанні якого поліпшуються якісні характеристики готового 
продукту. Так у хімічній промисловості при виробництві високо концентрованої 
аміачної води удосконалити спосіб можливо шляхом зміни технологічних 
параметрів проведення розчинення газоподібного аміаку та застосування більш 
ефективних і економічних обладнання в тому числі комбінованого 
багатофункціонального сепаратора змішувача. 
Відомі аналоги способів виробництва високо концентрованої аміачної води 
шляхом абсорбції газоподібного аміаку мають  ряд недоліків такі як мала 
продуктивність та велике теплове навантаження на абсорбційну колонну. Також у 
відомих способах не передбачено відведення газів з верху абсорбційної колони, що 
порушує оптимальні гідродинамічні умови роботи верхніх тарілок, внаслідок чого 
знижується інтенсивність процесу масопередачі на цих контактних пристроях. 
Автори стверджують, що за таким способом можливе отримання аміачної води 
концентрацією 25% розчиненого  аміаку,   при цьому  кількість  теплоти,  яка 
поглинається при випаровуванні зрідженого аміаку повністю використовується в 
технологічному процесі. У результаті одержують аміачну воду без використання 
зовнішніх джерел холоду. Ґрунтуючись  на довідкові  дані, що стосуються 
теплофізичних властивостей аміаку випливає, що при розчиненні аміаку для 
отримання 1 кг водного розчину з вмістом 25% мас. аміаку виділяється +440,3 кДж 
тепла. Розрахунковим експериментом визначено, що тепловий ефект процесу 
зниження тиску при дроселюванні зрідженого аміаку і випаровування 0,25 кг аміаку 
становить -316,24 кДж. Таким чином, виходячи з рівняння теплового балансу 
установки випливає, що кількості теплоти, що поглинається підчас випаровування 
зрідженого аміаку, недостатньо для поглинання теплоти реакції розчинення аміаку. 
Спосіб отримання аміачної води високої концентрації було модернізовано 
шляхом розчинення газоподібного аміаку в воді поступово на трьох ступенях. При 
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цьому як контактні апарати для процесу розчинення газоподібного аміаку на 
першій ступені використовують насадочну колону, на другій ступені ‒ колпачкову 
колону, на третій ступені ‒ сепаратор-змішувач, в об’ємі якого вмонтовано 
охолоджувач. 
Заявлений спосіб апаратурного оформлення промислової установки [106], 
дозволяє утилізувати тепло, що утворюється при розчинені газоподібного аміаку і 
відвести його за рахунок циркулюючої по установці, в якості теплоносія, води, що 
значно знизило теплове навантаження на обладнання, яке використане при 
отриманні аміачної води 25%. Інтенсифікація процесу розчинення газоподібного 
аміаку, за  рахунок удосконалення режимно-технологічного і апаратурно- 
конструктивного рішень, відобразилася на підвищенні питомої продуктивності 
способу при збережені високого виходу аміачної води 15 т/год, концентрацією 25%. 
Переваги запропонованої установки являється також в наступному: можливо 
отримувати аміачну воду концентрацією понад 25% (30, 40% та вище), але 
необхідно підвищити  робочий тиск  на всіх трьох ступенях  розчинення 
газоподібного аміаку. 
Заміна однієї абсорбційної колони у [117], двома складовими колонами з 
проміжним охолодженням абсорбенту (аміачної води), дозволяє тим самим 
зменшити масогабаритні характеристики блоку установки по висоті більше ніж в 2 
рази. Це дозволяє блочно-модульний спосіб компонування установки та 
передбачається можливість монтажу та транспортування основного технологічного 
обладнання для виробництва аміачної води концентрацією 25% в конфігурації 
стандартного вантажного автомобільного контейнера, що у відповідності з 
міжнародними стандартами ISO 830: 1981, 20-футовий стандартний контейнер має 
розміри 2370×2591×6096 мм, вантажомісткість 33,9 м3, максимальне завантаження 
21920 кг; 40-футовий стандартний контейнер має розміри 2438×2591×12192 мм, 
вантажомісткість 67,7 м3, максимальне завантаження 26580 кг. 
Заміна масообмінних контактних елементів на першій ступені розчинення 
газоподібного аміаку, з тарілчастих на насадкові, дозволить колоні - першій ступені 
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розчинення газоподібного аміаку, більш ефективно працювати при низьких 
навантаженнях по газовій фазі. Все перелічене сприятиме інтенсифікації процесу 
отримання аміачної води високої концентрації. 
Запропонована промислова установка працює наступним чином (рисунок 
5.19): вихідну воду для очищення подають через фільтр 1 або 2 апарати 
іонообмінної очистки, яка потім поступає в ємність 3 для збору діалізованої води. 
Наявність другого фільтру 2 та його паралельне підключення дозволяє проводити 
регенерацію фільтруючої поверхні фільтру 1 в той час, коли працює другий фільтр, 
що забезпечує технологічний процес підготовленою водою безперервно. 
Діалізовану воду з температурою +20 °С за допомогою насоса подають у верхню 
частину насадочної колони 4 (перша ступінь розчинення газоподібного аміаку), а в 
нижню частину насадочної колони 4 подають газоподібний аміак, що поступає з 
другої ступені розчинення газоподібного аміаку, а саме з колпачкової колони 5. 
 
Рисунок 5.19 – Установка для отримання висококонцентрованої аміачної води 
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В насадочній колоні 4 отриману аміачну воду концентрацією 10% 
охолоджують технічною водою, яка виходячи з насадочної колони 4 проходить 
через теплообмінник 7 де вона охолоджується і поступає до ємності 6 для збору 
технічної води, а аміачну воду концентрації 10% з температурою +40 °С, з першої 
ступені розчинення газоподібного аміаку, тобто з насадочної колони 4, подаютьу 
верхню частину колпачкової колони 5 (друга ступінь розчинення газоподібного 
аміаку). В нижню частину колпачкової колони 5 подають не проредагований 
газоподібний аміак, з третьої ступені розчинення газоподібного аміаку, а саме з 
сепаратора-змішувача 8. В колпачковій колоні 5 отримують аміачну воду 
концентрацією 20%, яку охолоджують технічною водою до температури +45 °С, яка 
виходячи з колпачкової колони 5, проходить через теплообмінник 7 де вона 
охолоджується і поступає до ємності 6 для збору технічної води. Потім не 
прореагувавший газоподібний аміак з першої ступені розчинення, тобто з 
насадочної колони 4 направляють на інжектування з свіжим газоподібним аміаком, 
що утворився в охолоджувачі під час випаровування зрідженого аміаку, який 
змонтовано в сепаратор-змішувач 8 (третя ступінь розчинення газоподібного 
аміаку). Зріджений аміак з складської ємності 9 з температурою +20°С під тиском 1 
МПа поступає на дросельний пристрій 11, який знижує тиск до 0,2 МПа, а 
температура до -8 °С. Отриману суміш газоподібного аміаку подають з низу в об’єм 
сепаратора-змішувача 8, на третю ступінь розчинення газоподібного аміаку, а в 
верхню частину сепаратора-змішувача 8 подають аміачну воду концентрації 20% з 
колпачкової колони 5, другої ступені розчинення газоподібного аміаку. Таким 
чином, в сепараторі-змішувачі 8, третя ступінь розчинення газоподібного аміаку, 
отримують концентровану аміачну воду 25%, а не прореагувавший газоподібний 
аміак, направляють на другу ступінь розчинення газоподібного аміаку у колпачкову 
колону 5, в якій отримують аміачну воду концентрацією 20%, для використання у 
сепараторі-змішувачі 8. Охолоджена аміачна вода концентрацією 25% до 
температури +25°С, за рахунок випаровування зрідженого аміаку, з третьої ступені 
розчинення газоподібного аміаку, з нижньої частини сепаратора-змішувача 8 
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виводиться в складську ємність 10. Отриману підігріту воду до температури +45-50 
°С, під час охолодження аміачної води в контактних апаратах (першої та другої 
ступені розчинення газоподібного аміаку), може використовуватися для побутових 
цілей підприємства [118]. 
Вихідні дані для отримання аміачної води концентрацією 25% та 
продуктивністю установки 15т/год наведені в таблиці 5.2. 
Таблиця 5.2 – Розрахунок витрат сировини та складу готового продукту з 
розрахунку на 15 т/годину аміачної води концентрацією 25% 
Найменування 
сировини 
Витрата, 
т/15 тг.п. 
Склад готового продукту 
т/15 тг.п. 
(% мас.) 
Аміак зріджений (NH3) 
Вода (H2O) 
3,75 
11,25 
Аміак у розчині (NH3ОН) 
Вода (H2O) 
3,75 (25) 
11,25(75) 
Разом 15 Разом 15 
 
З часом авторами було вдосконалено технологічну схему установки з метою 
одночасного отримання аміачної води високої концентрації та рідких азотних 
добрив [119]. Це можливо здійснити шляхом оптимізації технологічних параметрів 
проведення процесу розчинення газоподібного аміаку, встановлення більш 
технологічних масообмінних пристроїв та застосування додаткового обладнання 
для отримання азотних добрив, що сприятиме інтенсифікації процесу 
абсорбційного поглинання аміаку, підвищенню питомої продуктивності установки 
та дозволить одночасно отримувати рідкі азотні добрива. 
Поставлене завдання вирішується тим, в тарілчасту колону, обладнують 
хвилястими тарілками провального типу та теплообмінними пристроями, що 
дозволить більш інтенсивніше відведення теплової енергії, підвищити 
продуктивність та надійність її роботи і одержати на виході з колони аміачну воду 
з концентрацією не менше 25%. 
Встановлення додаткового обладнання, а саме змієвикового реактору та 
допоміжного обладнання (сепаратор, гідродинамічний змішувач) дозволяють 
отримувати одночасно з аміачною водою з концентрацією не менше 25%, також і 
рідкі азотні добрива. У випадку використання, у якості кислоти для нейтралізації 
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газоподібного аміаку, азотну кислоту концентрацією 65% отримуємо нітрат амонію 
концентрацією 63,88%, а якщо використовувати 85% фосфатну кислоту – 
діамонійфосфат концентрацією 36%. 
Промислова установка працює наступним чином (рисунок 5.20). 
 
Рисунок 5.20 – Установка для отримання висококонцентрованої аміачної води та 
рідких азотних добрив 
 
Підготовка діалізованої води та робота насадкової колони аналогічні як і вище 
описаній установці. З ємності 8 рідкий аміак направляється в дросельний пристрій 
12, при проходженні якого знижується тиск до 0,2 МПа та температурою до -8°С. 
Далі відбувається розподіл аміаку по міжтрубному простору сорочки реактора 
змієвидного типу 9, де він  випаровується з поглинанням тепла, яке  утворилося    
в процесі нейтралізації кислоти в трубах  газорідинного реактора  змієвидного 
типу 9. Газоподібний аміак виводиться з верхньої частини сорочок реактора 
змієвидного типу та по трубопроводу об'єднуючись в один потік, до якого також 
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підходить газоподібний аміак з насадкової колони 4 направляється в 
гідродинамічний змішувач 10, в який також подається кислота для нейтралізації. 
Нейтралізація підготовленої суміші проходить у ряді вертикальних труб реактора 
змієвидного типу, послідовно з'єднаних калачами. Остання труба з'єднана з 
сепаратором 13 в якому відбувається відділення газоподібного аміаку, що не 
прореагував (так як його надходить з надлишком для урівноваження теплового 
балансу процесу нейтралізації кислоти та випаровування аміаку та забезпечити 
технологічний режим виробництва аміачної води), від утвореного розплаву солі 
кислоти, яку нейтралізували. Газоподібний аміак направляється в колону з 
хвилястими тарілками 5, а розплав солі як готовий продукт направляється в ємність 
14. Газоподібний аміак надходить в кубову частину колони з хвилястими тарілками 
5, через барботер диспергується у вигляді бульбашок і контактує з аміачною водою 
утвореною раніше та підвищує її концентрацію до 25%, що супроводжується 
виділенням тепла. В об'ємі колони з хвилястими тарілками 5 знаходиться 
змійовики які охолоджують аміачну воду оборотною водою. У верхню частину 
колони з хвилястими тарілками 5 подається аміачна вода концентрацією 8%, що 
надходить з насадкової колони 4, яка стікає по хвилястим тарілкам та поглинає 
аміак. Аміак, що не поглинувся в колоні з хвилястими тарілками 5 направляється на 
вловлювання в насадкову колону 4 першої ступені. Реакція утворення аміачної води 
на всіх ступенях супроводжується виділенням тепла. Відведення реакційного тепла 
здійснюється завдяки вмонтованих в об'єм колони з хвилястими тарілками 5 
теплообмінними пристроями оборотною водою, що надходить по трубопроводу за 
допомогою насоса з ємності 6, попередньо перед цим охолодженою в 
теплообмінному апараті 7. Діалізовану воду з температурою +20 °С за допомогою 
насоса подають у верхню частину насадкової колони 4, а в нижню частину 
насадкової колони 4 подають газоподібний аміак, що поступає з колони з 
хвилястими тарілками 5. Вода стікаючи по насадці поглинає газоподібний аміак, 
що надходить з нижньої частини колони при тиску 0,2 МПа. Для аміаку, який не 
прореагував у об'ємі насадкової колони 4 передбачений рецикл з верхньої частини 
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колони в гідродинамічний змішувач 10, використавши можливість ежектування 
високошвидкісним потоком газу [119]. 
Установка дозволяє отримувати 15 т/годину аміачної води концентрацією 25% 
та одночасно 15 т/годину нітрат амонію. Так як нейтралізація фосфатної кислоти 
супроводжується значно більшим виділенням тепла, то для вирівнювання питомих 
енергетичних витрат і зберігання технологічного режиму на даній установці можна 
отримувати діамонійфосфат у кількості 1,5 т/годину. 
В таблицях 5.3 та 5.4 вказано вихідні дані для отримання рідких азотних добрив 
на основі азотної кислоти концентрацією 65% та продуктивністю установки 15т/год 
та фосфорної кислоти концентрацією 85% та продуктивністю установки 1,5т/год 
відповідно 
Таблиця 5.3 – Розрахунок витрат сировини та складу готового продукту з 
розрахунку на 15 т/годину по г.п. (РАД) 
Найменування 
сировини 
Витрата, 
т/15 тг.п. 
Склад готового продукту 
т/годину 
(% мас.) 
Аміак зріджений (NH3) 3,39 Нітрат амонію (NH4NO3) 9,59 (63,88) 
Кислота азотна (HNO3) 65% 11,61 Аміак у розчині (NH4OH) 1,35 (9,03) 
  Вода (H2O) 4,06 (27,09) 
Разом 15,00 Разом 15,00 (100) 
 
Таблиця 5.4 – Розрахунок витрат сировини та складу готового продукту з 
розрахунку на 1,5 т/годину по г.п. (РАД) 
Найменування 
сировини 
Витрата, 
т/годину 
Склад готового продукту 
т/годину 
(% мас.) 
Аміак зріджений (NH3) 0,379 Діамонійфосфат ((NH4)2HPO4) 0,54 (36) 
Кислота фосфорна (H3PO4) 85% 0,472 Аміак у розчині (NH4OH) 0,24 (16) 
Вода (H2O) 0,649 Вода (H2O) 0,72 (48) 
Разом 1,5 Разом 1,5 (100) 
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5.6 Висновки до п’ятого розділу 
 
За результатами патентного огляду виявлено, що в більшості сучасних 
способів та пристроїв для сепарації багатокомпонентних сумішей 
використовуються традиційні методи розділення, а саме гравітаційне відстоювання 
та фільтрування, що в свою чергу обмежує інтенсивність розділення фаз вцілому. 
Запатентовані авторами проекту нові способи та конструції сепарації 
гетерогенних систем, мають ряд переваг в порівнянні з аналогами тому, що 
засновані на вібраційно-інерційних і інерційно-фільтруючих методах розділення 
двофазних систем, що дозволяє підвишити інтенсивність і ефективність розділення. 
Також запропоновані пристрої та апарати для сепарації з супутнім 
тепломасообміном, які дозволяють розширити діапазон робочих швидкостей 
газової та рідинної фаз. Запропоновані технологічні схеми установок сепарації та 
тепломасообміну, що дозволяють підвищити продутивність та використовувати 
енергію, що виділяється під час термодинамічних процесів та хімічних реакція для 
забезпечення технологічного процесу або власних потреб підприємства, що в свою 
чергу дозволяє знизити енерговитрати. 
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ВИСНОВКИ 
1. Для дослідження та оптимізації хіміко-технологічних процесів (ХТП) 
промислових установок (установки переробки газового конденсату, підготовки до 
транспортування та переробки нафти і газу) обрано методи статичних та 
динамічних оптимізаційних моделювань ХТП з застосуванням інструментальних 
засобів CAE-систем термодинамічного моделювання, що дозволило при 
використанні відомих математичних моделей швидко та точно обраховувати 
теплові та матеріальні баланси як окремого технологічного обладнання так і 
установок в цілому. Такий підхід удосконалить інженерне проектування 
високоенергоефективного ресурсозберігаючого обладнання і установок. 
2. Запропонована методика числових моделювань SPR-сепаратору дозволяє 
визначити основні гідродинамічні показники процесів сепарації, ефективність 
розділення, гідравлічний опір та ін. Здійснено тактичне планування 
експериментальних досліджень режимних параметрів динамічної та статичної 
стійкісті пружних відбійних елементів модульних сепараційних пристроїв. За 
результатами досліджень доповнено попередньо розроблені математичні моделі 
аерогідропружної взаємодії газорідинного потоку та пружних відбійних елементів 
модульних динамічних сепараційних пристроїв. Подальші експериментальні 
дослідження пружних відбійних елементів модульних сепараційних пристроїв 
плануються за різних гідродинамічних режимів у більш широкому інтервалі 
значень швидкостей газорідинного потоку (6-25 м/с) та різних товщин пластин 
відбіних елементів (1-5 мм).. 
3. Запропонована математична модель для визначення поверхні контакту фаз 
при сепарації багатокомпонентних двофазних систем зі сполученим 
тепломасоперенесенням. У результаті встановлено універсальний вираз для 
визначення сумарної поверхні тепломасообміну. Запропоновано залежність для 
визначення коефіцієнта поверхні розділу фаз, встановлені значення цього 
коефіцієнта для різних законів розподілу частинок за їх розмірами. Отримано 
аналітичні вирази для полів швидкості і тиску. Запропоновано безрозмірні критерії 
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визначення гідродинамічних характеристик газорідинного потоку, зокрема, для 
визначення траєкторій руху частинок. Розглянуто рух крапельної рідини частинок 
газорідинної суміші в каналі з роздільною стінкою, що хитається. В результаті 
математичного моделювання та ідентифікації параметрів, були отримані аналітичні 
вирази для компонент швидкості та траєкторій краплин рідини. Запропоновано 
узагальнену методологію досліджень процесів сепарації з використанням 
технологій штучних нейронних мереж, яку доцільно поширити на розв’язання 
широкого кола прикладних завдань в області хімічного машиноапаратобудування. 
4. Запропоновано два підходи для числового моделювання процесів 
абсорбційного поглинання аміаку водою між гофрованими листовими пластинами 
жалюзійних сепараційно-тепло-масообмінних контактних секцій. В подальшому 
планується розробка спеціальних інструментальних засобів, використовуючи 
можливості User Defind Function (UDF) для модуля Fluent базової конфігурації 
ANSYS. 
5. Запатентовані авторами проекту нові способи сепарації гетерогенних систем 
та конструкції сепараційних пристроїв, мають ряд переваг в порівнянні з аналогами, 
засновані на вібраційно-інерційних і інерційно-фільтруючих методах розділення 
дво- та трифазних систем, що дозволяє підвишити інтенсивність і ефективність 
розділення. Запропоновані пристрої та апарати відрізняються високою ефктивністю 
у ширикому діапазоні навантажень та співвідношення фаз, а відповідні технологічні 
схеми промислових установок застосовують високоенергоефективне 
ресурсозберігаюче обладнання. 
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Додаток А 
(Результати оптимізаційного моделювання установки переробки газового 
конденсату) 
 
FLOWSHEET SUMMARY 
 
ID Type Label Stream Numbers 
1 PUMP 37 -3   
2 VALV 46 -4  
3 MIXE 4 36 -47 
16 TOWR 2 3 -38 -41 
18 FLAS 44 -35 -36  
19 TOWR 47 30 -31 -37 
20 HTXR 31 -44   
21 HTXR 48 38 -49 -39 
22 DIVI 39 -2 -43  
24 DIVI 42 -45 -46  
26 HTXR 50 41 -1 -42 
 
Stream Connections 
 
Stream Equipment Stream Equipment Stream Equipment 
 From To  From To  From To 
1 26  36 18 3 44 20 18 
2 22 16 37 19 1 45 24  
3 1 16 38 16 21 46 24 2 
4 2 3 39 21 22 47 3 19 
30  19 41 16 26 48  21 
31 19 20 42 26 24 49 21  
35 18  43 22  50  26 
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Calculation mode : Sequential 
Flash algorithm : Normal 
 
Equipment 
21 22 
Calculation Sequence 
26 24 2 3 19 20 
 
18 
 
1 
 
16 
Equipment 
21 22 
Recycle Sequence 
26 24 2 3 19 20 
 
18 
 
1 
 
16 
 
Recycle Cut Streams 
41 38 36 
Recycle Convergence Method: Direct Substitution 
Max. loop iterations 40 
Recycle Convergence Tolerance 
 
Flow rate 1.000E-003 
Temperature 1.000E-003 
Pressure       1.000E-003 
Enthalpy   1.000E-003 
Vapor frac.    1.000E-003 
 
Recycle calculation has converged. 
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Overall Mass Balance kmol/sec kg/sec 
 Input Output Input Output 
Methane 0.003 0.003 0.044 0.044 
Ethane 0.002 0.002 0.062 0.062 
Propane 0.005 0.005 0.241 0.241 
I-Butane 0.001 0.001 0.077 0.077 
Butane 0.003 0.003 0.189 0.189 
Neopentane 0.000 0.000 0.014 0.014 
I-Pentane 0.001 0.001 0.076 0.076 
N-Pentane 0.001 0.001 0.050 0.050 
Hexane 0.000 0.000 0.006 0.006 
Heptane 0.000 0.000 0.003 0.003 
Water 1.110 1.110 20.000 20.000 
Total 1.127 1.127 20.762 20.762 
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Overall Energy Balance MJ/sec 
Input Output 
Feed Streams -320.787 
Product Streams -320.333 
Total Heating 0.624789 
Total Cooling -0.171829 
Power Added 0.000828317 
Power Generated 0 
Total -320.334 -320.333 
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COMPONENTS 
ID # Name Formula 
1 2 Methane CH4 
2 3 Ethane C2H6 
3 4 Propane C3H8 
4 5 I-Butane C4H10 
5 6 Butane C4H10 
6 9 Neopentane C5H12 
7 7 I-Pentane C5H12 
8 8 N-Pentane C5H12 
9 10 Hexane C6H14 
10 11 Heptane C7H16 
11 62 Water H2O 
 
THERMODYNAMICS 
 
K-value model : SRK 
Water/Hydrocarbon immiscible 
Enthalpy model : SRK 
Liquid density : Library 
 
Std vapor rate reference temperature is 0 C. 
Atmospheric pressure is 0.1013 MPa. 
 
SRK Parameters: 
BIP = A + B * T + C * T * T T = Temperature in degree K 
 
I J A B C 
5 10 -0.00040 0.00000 0.00000 
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STREAM PROPERTIES  
Stream No. 1 2 3 4 
Name     
- - Overall - -     
Molar flow kmol/sec 0.56 0.01 0.01 0.00 
Mass flow kg/sec 10.00 0.45 0.46 0.21 
Temp C 12.26 20.00 56.24 20.40 
Pres MPa 0.50 1.60 1.60 0.65 
Vapor mole fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 
Enth MJ/sec -159.30 -1.1764 -1.1020 -0.51040 
Tc C 374.20 141.98 176.15 201.89 
Pc MPa 22.12 4.24 4.02 3.40 
Std. sp gr. wtr = 1 1.000 0.565 0.603 0.635 
Std. sp gr. air = 1 0.622 1.928 2.259 2.584 
Degree API 10.00 119.03 103.11 91.47 
Average mol wt 18.01 55.85 65.43 74.83 
Actual dens kg/m3 999.11 556.56 550.79 631.27 
Actual vol m3/h 36.03 2.91 2.98 1.20 
Std liq m3/h 36.00 2.87 2.72 1.20 
Std vap 0 C m3/h 44789.97 650.28 562.99 227.45 
- - Liquid only - -     
Molar flow kmol/sec 0.56 0.01 0.01 0.00 
Mass flow kg/sec 10.00 0.45 0.46 0.21 
Average mol wt 18.01 55.85 65.43 74.83 
Actual dens kg/m3 999.11 556.56 550.79 631.27 
Actual vol m3/h 36.03 2.91 2.98 1.20 
Std liq m3/h 36.00 2.87 2.72 1.20 
Std vap 0 C m3/h 44789.97 650.28 562.99 227.45 
Cp J/kmol-K 75504.23 137169.70 168365.75 167879.66 
Z factor 0.0050 0.0697 0.0742 0.0345 
Visc Pa-sec 0.001245 0.0001537 0.0001430 0.0002438 
Th cond W/m-K 0.5873 0.1026 0.0951 0.1152 
Surf. tens. N/m 0.07 0.01 0.01 0.02 
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Stream No. 30 31 35 36 
Name     
- - Overall - -     
Molar flow kmol/sec 0.02 0.02 0.01 0.01 
Mass flow kg/sec 0.76 0.92 0.52 0.40 
Temp C 20.00 49.54 30.00 30.00 
Pres MPa 0.65 0.65 0.65 0.65 
Vapor mole fraction 0.5902 1.000 1.000 0.0000 
Enth MJ/sec -2.0063 -2.1736 -1.3142 -1.0312 
Tc C 111.37 118.27 92.07 153.82 
Pc MPa 6.15 5.96 6.51 4.31 
Std. sp gr. wtr = 1 0.510 0.520 0.483 0.576 
Std. sp gr. air = 1 1.558 1.620 1.401 2.022 
Degree API 145.82 140.62 161.37 114.09 
Average mol wt 45.13 46.91 40.58 58.57 
Actual dens kg/m3 21.68 12.53 11.42 553.71 
Actual vol m3/h 126.62 264.73 162.94 2.63 
Std liq m3/h 5.38 6.38 3.85 2.53 
Std vap 0 C m3/h 1363.05 1584.54 1027.51 557.03 
- - Vapor only - -     
Molar flow kmol/sec 0.01 0.02 0.01  
Mass flow kg/sec 0.37 0.92 0.52  
Average mol wt 37.40 46.91 40.58  
Actual dens kg/m3 10.82 12.53 11.42  
Actual vol m3/h 124.10 264.73 162.94  
Std liq m3/h 2.90 6.38 3.85  
Std vap 0 C m3/h 804.50 1584.54 1027.51  
Cp J/kmol-K 68314.41 89775.74 75117.98  
Z factor 0.9221 0.9073 0.9168  
Visc Pa-sec 8.862e-006 9.084e-006 8.931e-006  
Th cond W/m-K 0.0208 0.0217 0.0210  
- - Liquid only - -     
Molar flow kmol/sec 0.01   0.01 
Mass flow kg/sec 0.39   0.40 
Average mol wt 56.27   58.57 
Actual dens kg/m3 556.91   553.71 
Actual vol m3/h 2.52   2.63 
Std liq m3/h 2.48   2.53 
Std vap 0 C m3/h 558.55   557.03 
Cp J/kmol-K 138567.73   146326.81 
Z factor 0.0286   0.0290 
Visc Pa-sec 0.0001503   0.0001459 
Th cond W/m-K 0.1029   0.1002 
Surf. tens. N/m 0.01   0.01 
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Stream No. 
Name 
- - Overall - - 
37 38 39 41 
 
Molar flow kmol/sec 0.01 0.01 0.01 0.00 
Mass flow kg/sec 0.46 0.64 0.64 0.26 
Temp C 55.65 95.82 20.00 151.92 
Pres MPa 0.65 1.60 1.60 1.60 
Vapor mole fraction 0.0000 1.000 0.0000 0.0000 
Enth MJ/sec -1.1028 -1.3816 -1.6806 -0.54328 
Tc C 176.15 141.98 141.98 201.89 
Pc MPa 4.02 4.24 4.24 3.40 
Std. sp gr. wtr = 1 0.603 0.565 0.565 0.635 
Std. sp gr. air = 1 2.259 1.928 1.928 2.584 
Degree API 103.11 119.03 119.03 91.47 
Average mol wt 65.43 55.85 55.85 74.83 
Actual dens kg/m3 551.54 38.65 556.56 460.55 
Actual vol m3/h 2.98 59.89 4.16 2.06 
Std liq m3/h 2.72 4.10 4.10 1.50 
Std vap 0 C m3/h 562.99 929.00 928.96 284.27 
- - Vapor only - -     
Molar flow kmol/sec  0.01   
Mass flow kg/sec  0.64   
Average mol wt  55.85   
Actual dens kg/m3  38.65   
Actual vol m3/h  59.89   
Std liq m3/h  4.10   
Std vap 0 C m3/h  929.00   
Cp J/kmol-K  131217.75   
Z factor  0.7538   
Visc Pa-sec  1.050e-005   
Th cond W/m-K  0.0264   
- - Liquid only - -     
Molar flow kmol/sec 0.01  0.01 0.00 
Mass flow kg/sec 0.46  0.64 0.26 
Average mol wt 65.43  55.85 74.83 
Actual dens kg/m3 551.54  556.56 460.55 
Actual vol m3/h 2.98  4.16 2.06 
Std liq m3/h 2.72  4.10 1.50 
Std vap 0 C m3/h 562.99  928.96 284.27 
Cp J/kmol-K 169284.20  137154.80 263226.66 
Z factor 0.0303  0.0697 0.0855 
Visc Pa-sec 0.0001419  0.0001537 9.997e-005 
Th cond W/m-K 0.0953  0.1026 0.0714 
Surf. tens. N/m 0.01  0.01 0.00 
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Stream No. 
Name 
- - Overall - - 
42 43 44 45 
 
Molar flow kmol/sec 0.00 0.00 0.02 0.00 
Mass flow kg/sec 0.26 0.19 0.92 0.05 
Temp C 20.00 20.00 30.00 20.00 
Pres MPa 1.60 1.60 0.65 1.60 
Vapor mole fraction 0.0000 0.0000 0.6485 0.0000 
Enth MJ/sec -0.63800 -0.50417 -2.3455 -0.12760 
Tc C 201.89 141.98 118.27 201.89 
Pc MPa 3.40 4.24 5.96 3.40 
Std. sp gr. wtr = 1 0.635 0.565 0.520 0.635 
Std. sp gr. air = 1 2.584 1.928 1.620 2.584 
Degree API 91.47 119.03 140.62 91.47 
Average mol wt 74.83 55.85 46.91 74.83 
Actual dens kg/m3 631.67 556.56 20.03 631.67 
Actual vol m3/h 1.50 1.25 165.57 0.30 
Std liq m3/h 1.50 1.23 6.38 0.30 
Std vap 0 C m3/h 284.31 278.69 1584.54 56.86 
- - Vapor only - -     
Molar flow kmol/sec   0.01  
Mass flow kg/sec   0.52  
Average mol wt   40.58  
Actual dens kg/m3   11.42  
Actual vol m3/h   162.94  
Std liq m3/h   3.85  
Std vap 0 C m3/h   1027.51  
Cp J/kmol-K   75117.98  
Z factor   0.9168  
Visc Pa-sec   8.931e-006  
Th cond W/m-K   0.0210  
- - Liquid only - -     
Molar flow kmol/sec 0.00 0.00 0.01 0.00 
Mass flow kg/sec 0.26 0.19 0.40 0.05 
Average mol wt 74.83 55.85 58.57 74.83 
Actual dens kg/m3 631.67 556.56 553.71 631.67 
Actual vol m3/h 1.50 1.25 2.63 0.30 
Std liq m3/h 1.50 1.23 2.53 0.30 
Std vap 0 C m3/h 284.31 278.69 557.03 56.86 
Cp J/kmol-K 167313.50 137151.95 146326.81 167296.84 
Z factor 0.0848 0.0697 0.0290 0.0848 
Visc Pa-sec 0.0002476 0.0001537 0.0001459 0.0002476 
Th cond W/m-K 0.1153 0.1026 0.1002 0.1153 
Surf. tens. N/m 0.02 0.01 0.01 0.02 
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Stream No. 46 47 48 49 
Name     
- - Overall - -     
Molar flow kmol/sec 0.00 0.01 0.56 0.56 
Mass flow kg/sec 0.21 0.62 10.00 10.00 
Temp C 20.00 27.06 10.00 17.14 
Pres MPa 1.60 0.65 0.50 0.50 
Vapor mole fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 
Enth MJ/sec -0.51040 -1.5416 -159.39 -159.09 
Tc C 201.89 170.03 374.20 374.20 
Pc MPa 3.40 4.16 22.12 22.12 
Std. sp gr. wtr = 1 0.635 0.595 1.000 1.000 
Std. sp gr. air = 1 2.584 2.185 0.622 0.622 
Degree API 91.47 106.33 10.00 10.00 
Average mol wt 74.83 63.28 18.01 18.01 
Actual dens kg/m3 631.67 579.62 999.37 998.39 
Actual vol m3/h 1.20 3.82 36.02 36.06 
Std liq m3/h 1.20 3.72 36.00 36.00 
Std vap 0 C m3/h 227.45 784.48 44789.97 44789.97 
- - Liquid only - -     
Molar flow kmol/sec 0.00 0.01 0.56 0.56 
Mass flow kg/sec 0.21 0.62 10.00 10.00 
Average mol wt 74.83 63.28 18.01 18.01 
Actual dens kg/m3 631.67 579.62 999.37 998.39 
Actual vol m3/h 1.20 3.82 36.02 36.06 
Std liq m3/h 1.20 3.72 36.00 36.00 
Std vap 0 C m3/h 227.45 784.48 44789.97 44789.97 
Cp J/kmol-K 167296.84 151895.97 75561.43 75410.61 
Z factor 0.0848 0.0305 0.0050 0.0049 
Visc Pa-sec 0.0002476 0.0001701 0.001319 0.001106 
Th cond W/m-K 0.1153 0.1050 0.5837 0.5948 
Surf. tens. N/m 0.02 0.01 0.07 0.07 
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Stream No. 
Name 
50 
- - Overall - -  
Molar flow kmol/sec 0.56 
Mass flow kg/sec 10.00 
Temp C 10.00 
Pres MPa 0.50 
Vapor mole fraction 0.0000 
Enth MJ/sec -159.39 
Tc C 374.20 
Pc MPa 22.12 
Std. sp gr. wtr = 1 1.000 
Std. sp gr. air = 1 0.622 
Degree API 10.00 
Average mol wt 18.01 
Actual dens kg/m3 999.37 
Actual vol m3/h 36.02 
Std liq m3/h 36.00 
Std vap 0 C m3/h 44789.97 
- - Liquid only - -  
Molar flow kmol/sec 0.56 
Mass flow kg/sec 10.00 
Average mol wt 18.01 
Actual dens kg/m3 999.37 
Actual vol m3/h 36.02 
Std liq m3/h 36.00 
Std vap 0 C m3/h 44789.97 
Cp J/kmol-K 75561.43 
Z factor 0.0050 
Visc Pa-sec 0.001319 
Th cond W/m-K 0.5837 
Surf. tens. N/m 0.07 
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FLOW SUMMARIES:  
Stream No. 1 2 3 4 
Stream Name     
Temp C 12.2576 20.0000 56.2426 20.4043 
Pres MPa 0.5000 1.6000 1.6000 0.6500 
Enth MJ/sec -159.30 -1.1764 -1.1020 -0.51040 
Vapor mass frac. 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 
Total kmol/sec 0.56 0.01 0.01 0.00 
Total kg/sec 10.00 0.45 0.46 0.21 
Total std L m3/h 36.00 2.87 2.72 1.20 
Total std V m3/h 44789.97 650.28 562.99 227.45 
Flow rates in kg/sec     
Methane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Ethane 0.00 0.01 0.00 0.00 
Propane 0.00 0.08 0.03 0.00 
I-Butane 0.00 0.06 0.03 0.00 
Butane 0.00 0.21 0.09 0.00 
Neopentane 0.00 0.02 0.01 0.00 
I-Pentane 0.00 0.06 0.12 0.07 
N-Pentane 0.00 0.01 0.13 0.10 
Hexane 0.00 0.00 0.03 0.02 
Heptane 0.00 0.00 0.02 0.01 
Water 10.00 0.00 0.00 0.00 
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Stream No. 30 31 35 36 
Stream Name     
Temp C 20.0000 49.5407 30.0000 30.0000 
Pres MPa 0.6500 0.6500 0.6500 0.6500 
Enth MJ/sec -2.0063 -2.1736 -1.3142 -1.0312 
Vapor mass frac. 0.48910 1.0000 1.0000 0.00000 
Total kmol/sec 0.02 0.02 0.01 0.01 
Total kg/sec 0.76 0.92 0.52 0.40 
Total std L m3/h 5.38 6.38 3.85 2.53 
Total std V m3/h 1363.05 1584.54 1027.51 557.03 
Flow rates in kg/sec     
Methane 0.04 0.04 0.04 0.00 
Ethane 0.06 0.07 0.06 0.01 
Propane 0.24 0.28 0.21 0.07 
I-Butane 0.08 0.09 0.05 0.04 
Butane 0.19 0.21 0.10 0.11 
Neopentane 0.01 0.01 0.00 0.01 
I-Pentane 0.08 0.11 0.03 0.08 
N-Pentane 0.05 0.10 0.02 0.08 
Hexane 0.01 0.01 0.00 0.01 
Heptane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Water 0.00 0.00 0.00 0.00 
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Stream No. 
Stream Name 
37 38 39 41 
 
Temp C 55.6535 95.8163 20.0000 151.9196 
Pres MPa 0.6500 1.6000 1.6000 1.6000 
Enth MJ/sec -1.1028 -1.3816 -1.6806 -0.54328 
Vapor mass frac. 0.00000 1.0000 0.00000 0.00000 
Total kmol/sec 0.01 0.01 0.01 0.00 
Total kg/sec 0.46 0.64 0.64 0.26 
Total std L m3/h 2.72 4.10 4.10 1.50 
Total std V m3/h 562.99 929.00 928.96 284.27 
Flow rates in kg/sec     
Methane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Ethane 0.00 0.01 0.01 0.00 
Propane 0.03 0.12 0.12 0.00 
I-Butane 0.03 0.09 0.09 0.00 
Butane 0.09 0.30 0.30 0.00 
Neopentane 0.01 0.03 0.03 0.00 
I-Pentane 0.12 0.09 0.09 0.09 
N-Pentane 0.13 0.01 0.01 0.12 
Hexane 0.03 0.00 0.00 0.03 
Heptane 0.02 0.00 0.00 0.02 
Water 0.00 0.00 0.00 0.00 
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Stream No. 
Stream Name 
42 43 44 45 
 
Temp C 20.0000 20.0000 30.0000 20.0000 
Pres MPa 1.6000 1.6000 0.6500 1.6000 
Enth MJ/sec -0.63800 -0.50417 -2.3455 -0.12760 
Vapor mass frac. 0.00000 0.00000 0.56106 0.00000 
Total kmol/sec 0.00 0.00 0.02 0.00 
Total kg/sec 0.26 0.19 0.92 0.05 
Total std L m3/h 1.50 1.23 6.38 0.30 
Total std V m3/h 284.31 278.69 1584.54 56.86 
Flow rates in kg/sec     
Methane 0.00 0.00 0.04 0.00 
Ethane 0.00 0.00 0.07 0.00 
Propane 0.00 0.03 0.28 0.00 
I-Butane 0.00 0.03 0.09 0.00 
Butane 0.00 0.09 0.21 0.00 
Neopentane 0.00 0.01 0.01 0.00 
I-Pentane 0.09 0.03 0.11 0.02 
N-Pentane 0.12 0.00 0.10 0.02 
Hexane 0.03 0.00 0.01 0.01 
Heptane 0.02 0.00 0.00 0.00 
Water 0.00 0.00 0.00 0.00 
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Stream No. 46 47 48 49 
Stream Name     
Temp C 20.0000 27.0639 10.0000 17.1365 
Pres MPa 1.6000 0.6500 0.5000 0.5000 
Enth MJ/sec -0.51040 -1.5416 -159.39 -159.09 
Vapor mass frac. 0.00000 0.00000 0.00000 0.00000 
Total kmol/sec 0.00 0.01 0.56 0.56 
Total kg/sec 0.21 0.62 10.00 10.00 
Total std L m3/h 1.20 3.72 36.00 36.00 
Total std V m3/h 227.45 784.48 44789.97 44789.97 
Flow rates in kg/sec     
Methane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Ethane 0.00 0.01 0.00 0.00 
Propane 0.00 0.07 0.00 0.00 
I-Butane 0.00 0.04 0.00 0.00 
Butane 0.00 0.11 0.00 0.00 
Neopentane 0.00 0.01 0.00 0.00 
I-Pentane 0.07 0.16 0.00 0.00 
N-Pentane 0.10 0.18 0.00 0.00 
Hexane 0.02 0.03 0.00 0.00 
Heptane 0.01 0.01 0.00 0.00 
Water 0.00 0.00 10.00 10.00 
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Stream No. 
Stream Name 
50 
Temp C 10.0000 
Pres MPa 0.5000 
Enth MJ/sec -159.39 
Vapor mass frac. 0.00000 
Total kmol/sec 0.56 
Total kg/sec 10.00 
Total std L m3/h 36.00 
Total std V m3/h 44789.97 
Flow rates in kg/sec  
Methane 0.00 
Ethane 0.00 
Propane 0.00 
I-Butane 0.00 
Butane 0.00 
Neopentane 0.00 
I-Pentane 0.00 
N-Pentane 0.00 
Hexane 0.00 
Heptane 0.00 
Water 10.00 
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DISTILLATION PROFILE 
 
 
Unit type : TOWR Unit name: Eqp # 16 
 
* Net Flows * 
 Temp Pres Liquid Vapor Feeds Product Duties 
Stg C MPa kmol/sec kmol/sec kmol/sec kmol/sec MJ/sec 
1 95.8 1.60 0.01  0.01 0.01  
2 104.9 1.60 0.01 0.02    
3 110.5 1.60 0.01 0.02    
4 114.4 1.60 0.01 0.02    
5 117.4 1.60 0.01 0.02    
6 119.6 1.60 0.01 0.02    
7 121.2 1.60 0.01 0.02    
8 122.4 1.60 0.01 0.02    
9 123.3 1.60 0.01 0.02    
10 123.9 1.60 0.01 0.02    
11 124.5 1.60 0.01 0.02    
12 124.8 1.60 0.01 0.02    
13 125.1 1.60 0.01 0.02    
14 125.4 1.60 0.01 0.02    
15 125.6 1.60 0.01 0.02    
16 125.8 1.60 0.01 0.02    
17 125.9 1.60 0.01 0.02    
18 126.1 1.60 0.01 0.02    
19 126.3 1.60 0.01 0.02    
20 126.4 1.60 0.01 0.02    
21 126.6 1.60 0.01 0.02    
22 126.8 1.60 0.01 0.02    
23 127.1 1.60 0.01 0.02    
24 127.6 1.60 0.01 0.02    
25 128.4 1.60 0.02 0.02 0.01   
26 133.5 1.60 0.02 0.02    
27 136.8 1.60 0.02 0.02    
28 139.0 1.60 0.02 0.02    
29 140.7 1.60 0.03 0.02    
30 141.8 1.60 0.03 0.02    
31 142.7 1.60 0.03 0.02    
32 143.4 1.60 0.03 0.02    
33 143.9 1.60 0.03 0.02    
34 144.3 1.60 0.03 0.02    
35 144.6 1.60 0.03 0.02    
36 144.8 1.60 0.03 0.02    
37 145.0 1.60 0.03 0.02    
38 145.2 1.60 0.03 0.02    
39 145.3 1.60 0.03 0.02    
40 145.5 1.60 0.03 0.02    
41 145.6 1.60 0.03 0.02    
42 145.7 1.60 0.03 0.02    
43 145.8 1.60 0.03 0.02    
44 146.0 1.60 0.03 0.02    
45 146.2 1.60 0.03 0.02    
46 146.4 1.60 0.03 0.02    
47 146.9 1.60 0.03 0.02    
48 147.6 1.60 0.03 0.02    
49 149.0 1.60 0.02 0.02    
50 151.9 1.60  0.02  0.00 0.3533 
Total liquid entering stage 1 at 20.001 C, 0.008 kmol/sec. 
Total liquid entering stage 25 at 104.248 C, 0.019 kmol/sec. 
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DISTILLATION PROFILE 
 
 
Unit type : TOWR Unit name: Eqp # 19 
 
* Net Flows * 
Temp Pres Liquid Vapor Feeds Product Duties 
Stg C MPa kmol/sec kmol/sec kmol/sec kmol/sec MJ/sec 
1 49.5 0.65 0.01  0.01 0.02  
2 52.4 0.65 0.01 0.02    
3 53.4 0.65 0.01 0.02    
4 53.8 0.65 0.01 0.02    
5 54.0 0.65 0.01 0.02    
6 54.2 0.65 0.01 0.02    
7 54.3 0.65 0.01 0.02    
8 54.4 0.65 0.01 0.02    
9 54.4 0.65 0.01 0.02    
10 54.5 0.65 0.01 0.02    
11 54.6 0.65 0.01 0.02    
12 54.6 0.65 0.01 0.02    
13 54.6 0.65 0.01 0.02    
14 54.7 0.65 0.01 0.02    
15 54.7 0.65 0.01 0.02    
16 54.7 0.65 0.01 0.02    
17 54.7 0.65 0.01 0.02    
18 54.8 0.65 0.01 0.02    
19 54.8 0.65 0.01 0.02    
20 54.8 0.65 0.01 0.02    
21 54.8 0.65 0.01 0.02    
22 54.8 0.65 0.01 0.02    
23 54.9 0.65 0.01 0.02    
24 55.0 0.65 0.01 0.02    
25 55.7 0.65  0.02 0.02 0.01 0.2715 
 
 
 
Total liquid entering stage 1 at 27.064 C, 0.010 kmol/sec. 
Total liquid entering stage 25 at 33.047 C, 0.017 kmol/sec. 
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Tray Properties 
 
Unit type : TOWR Unit name: Eqp # 16 
 
Liquid 
 
Stg 
 
kg/sec 
 
Average 
mol wt 
Actual 
vol rate 
m3/h 
Actual 
density 
kg/m3 
 
viscosity 
Pa-sec 
Thermal 
conduct. 
W/m-K 
Surface 
tension 
N/m 
Liq H 
 
MJ/sec 
1 1 59.90 6.00 452.38 0.0001 0.074 0.003 - 
1.783         
2 1 62.23 6.32 449.37 0.0001 0.072 0.003 - 
1.830         
3 1 63.84 6.39 454.68 0.0001 0.072 0.003 - 
1.851         
4 1 65.02 6.46 456.80 0.0001 0.072 0.003 - 
1.862         
5 1 65.90 6.51 457.69 0.0001 0.072 0.003 - 
1.870         
6 1 66.55 6.56 458.09 0.0001 0.072 0.003 - 
1.875         
7 1 67.01 6.59 458.28 0.0001 0.072 0.003 - 
1.879         
8 1 67.35 6.62 458.37 0.0001 0.072 0.003 - 
1.880         
9 1 67.58 6.63 458.42 0.0001 0.072 0.003 - 
1.881         
10 1 67.75 6.64 458.43 0.0001 0.072 0.003 - 
1.881         
11 1 67.86 6.65 458.43 0.0001 0.072 0.003 - 
1.880         
12 1 67.94 6.65 458.41 0.0001 0.072 0.003 - 
1.878         
13 1 68.00 6.65 458.38 0.0001 0.072 0.003 - 
1.876         
14 1 68.05 6.65 458.34 0.0001 0.072 0.003 - 
1.874         
15 1 68.08 6.65 458.30 0.0001 0.072 0.003 - 
1.872         
16 1 68.10 6.65 458.26 0.0001 0.072 0.003 - 
1.870         
17 1 68.12 6.64 458.21 0.0001 0.072 0.003 - 
1.867         
18 1 68.14 6.64 458.16 0.0001 0.072 0.003 - 
1.865         
19 1 68.16 6.63 458.11 0.0001 0.072 0.003 - 
1.862         
20 1 68.19 6.63 458.06 0.0001 0.072 0.003 - 
1.859         
21 1 68.22 6.62 458.01 0.0001 0.072 0.003 - 
1.855         
22 1 68.26 6.61 457.96 0.0001 0.072 0.003 - 
1.850         
23 1 68.35 6.59 457.93 0.0001 0.072 0.003 - 
1.842         
24 1 68.52 6.55 457.92 0.0001 0.072 0.003 - 
1.827         
25 2 68.87 12.91 457.96 0.0001 0.072 0.003 - 
3.592         
26 2 69.98 13.45 457.28 0.0001 0.071 0.003 - 
3.698         
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27 2 70.74 13.85 455.04 0.0001 0.071 0.003 - 
3.764         
28 2 71.29 14.03 456.75 0.0001 0.071 0.003 - 
3.809         
29 2 71.68 14.16 457.95 0.0001 0.071 0.003 - 
3.840         
30 2 71.97 14.25 458.82 0.0001 0.072 0.003 - 
3.863         
31 2 72.19 14.32 459.48 0.0001 0.072 0.003 - 
3.879         
32 2 72.35 14.37 459.97 0.0001 0.072 0.003 - 
3.891         
33 2 72.46 14.41 460.35 0.0001 0.072 0.003 - 
3.899         
34 2 72.55 14.43 460.64 0.0001 0.072 0.003 - 
3.905         
35 2 72.62 14.45 460.85 0.0001 0.072 0.003 - 
3.909         
36 2 72.66 14.46 461.01 0.0001 0.072 0.003 - 
3.911         
37 2 72.70 14.47 461.13 0.0001 0.072 0.003 - 
3.912         
38 2 72.72 14.48 461.22 0.0001 0.072 0.003 - 
3.913         
39 2 72.74 14.48 461.28 0.0001 0.072 0.003 - 
3.912         
40 2 72.76 14.48 461.32 0.0001 0.072 0.003 - 
3.911         
41 2 72.77 14.48 461.35 0.0001 0.072 0.003 - 
3.910         
42 2 72.78 14.48 461.36 0.0001 0.072 0.003 - 
3.908         
43 2 72.79 14.48 461.36 0.0001 0.072 0.003 - 
3.904         
44 2 72.81 14.47 461.34 0.0001 0.072 0.003 - 
3.900         
45 2 72.84 14.47 461.31 0.0001 0.072 0.003 - 
3.895         
46 2 72.89 14.45 461.26 0.0001 0.072 0.003 - 
3.886         
47 2 72.99 14.42 461.19 0.0001 0.072 0.003 - 
3.870         
48 2 73.22 14.35 461.09 0.0001 0.072 0.003 - 
3.841         
49 2 73.72 14.20 460.93 0.0001 0.072 0.003 - 
3.782         
50 0 74.83 2.06 460.55 0.0001 0.071 0.003 - 
0.543         
 
 
 
 
 
 
1.382 
 
1.988 
 
2.035 
Vapor   
Average 
Actual 
vol rate 
Actual 
density 
 
viscosity 
Thermal 
conduct. 
 
Compr. 
Vap H 
Stg kg/sec mol wt m3/h kg/m3 Pa-sec W/m-K factor MJ/sec 
1 1 55.85 60 38.6469 0.0000 0.026 0.754 - 
2 1 59.03 84 40.4390 0.0000 0.027 0.743 - 
3 1 60.87 86 41.3308 0.0000 0.027 0.739 - 
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4 1 62.12 86 41.8931 0.0000 0.028 0.736 - 
2.056         
5 1 63.05 86 42.2890 0.0000 0.028 0.735 - 
2.067         
6 1 63.73 86 42.5777 0.0000 0.028 0.734 - 
2.075         
7 1 64.23 86 42.7869 0.0000 0.028 0.733 - 
2.080         
8 1 64.60 87 42.9348 0.0000 0.028 0.732 - 
2.084         
9 1 64.86 87 43.0361 0.0000 0.028 0.732 - 
2.086         
10 1 65.04 87 43.1029 0.0000 0.028 0.731 - 
2.086         
11 1 65.17 87 43.1448 0.0000 0.028 0.731 - 
2.086         
12 1 65.26 87 43.1693 0.0000 0.028 0.731 - 
2.085         
13 1 65.32 87 43.1817 0.0000 0.028 0.731 - 
2.083         
14 1 65.36 87 43.1859 0.0000 0.028 0.731 - 
2.082         
15 1 65.40 87 43.1844 0.0000 0.028 0.731 - 
2.080         
16 1 65.42 87 43.1791 0.0000 0.028 0.731 - 
2.077         
17 1 65.44 87 43.1714 0.0000 0.028 0.731 - 
2.075         
18 1 65.45 87 43.1618 0.0000 0.028 0.731 - 
2.073         
19 1 65.46 87 43.1508 0.0000 0.028 0.731 - 
2.070         
20 1 65.48 87 43.1385 0.0000 0.028 0.731 - 
2.067         
21 1 65.49 87 43.1244 0.0000 0.028 0.731 - 
2.064         
22 1 65.51 86 43.1073 0.0000 0.028 0.731 - 
2.060         
23 1 65.54 86 43.0836 0.0000 0.029 0.732 - 
2.055         
24 1 65.60 86 43.0449 0.0000 0.029 0.732 - 
2.047         
25 1 65.71 86 42.9709 0.0000 0.029 0.733 - 
2.032         
26 1 67.84 112 44.3669 0.0000 0.029 0.724 - 
2.695         
27 1 69.17 115 45.2023 0.0000 0.029 0.718 - 
2.801         
28 1 70.06 117 45.7573 0.0000 0.029 0.715 - 
2.867         
29 2 70.70 118 46.1462 0.0000 0.029 0.713 - 
2.912         
30 2 71.17 119 46.4263 0.0000 0.029 0.711 - 
2.943         
31 2 71.51 120 46.6304 0.0000 0.029 0.710 - 
2.966         
32 2 71.76 120 46.7797 0.0000 0.029 0.709 - 
2.982         
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33 2 71.95 121 46.8887 0.0000 0.029 0.708 - 
2.994         
34 2 72.08 121 46.9676 0.0000 0.029 0.708 - 
3.003         
35 2 72.19 121 47.0243 0.0000 0.029 0.707 - 
3.008         
36 2 72.26 121 47.0643 0.0000 0.029 0.707 - 
3.012         
37 2 72.32 121 47.0919 0.0000 0.030 0.707 - 
3.015         
38 2 72.36 122 47.1102 0.0000 0.030 0.707 - 
3.016         
39 2 72.39 122 47.1216 0.0000 0.030 0.706 - 
3.016         
40 2 72.41 122 47.1276 0.0000 0.030 0.706 - 
3.016         
41 2 72.43 122 47.1294 0.0000 0.030 0.706 - 
3.015         
42 2 72.44 122 47.1278 0.0000 0.030 0.706 - 
3.013         
43 2 72.45 122 47.1235 0.0000 0.030 0.706 - 
3.011         
44 2 72.47 122 47.1167 0.0000 0.030 0.706 - 
3.008         
45 2 72.49 122 47.1077 0.0000 0.030 0.706 - 
3.004         
46 2 72.52 122 47.0961 0.0000 0.030 0.706 - 
2.998         
47 2 72.58 121 47.0810 0.0000 0.030 0.706 - 
2.989         
48 2 72.70 121 47.0596 0.0000 0.030 0.707 - 
2.974         
49 2 72.96 120 47.0252 0.0000 0.030 0.707 - 
2.944         
50 2 73.53 119 46.9731 0.0000 0.030 0.709 - 
2.885         
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Tray Properties 
 
Unit type : TOWR Unit name: Eqp # 19 
Liquid Actual Actual Thermal Surface Liq H 
 
Stg 
 
kg/sec 
Average 
mol wt 
vol rate 
m3/h 
density 
kg/m3 
viscosity 
Pa-sec 
conduct. 
W/m-K 
tension 
N/m 
 
MJ/sec 
1 1 63.57 4.60 550.69 0.0001 0.096 0.009 - 
1.722         
2 1 64.05 4.67 549.88 0.0001 0.096 0.009 - 
1.739         
3 1 64.26 4.69 549.77 0.0001 0.095 0.009 - 
1.743         
4 1 64.37 4.70 549.78 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
5 1 64.45 4.70 549.81 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
6 1 64.51 4.70 549.84 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
7 1 64.55 4.70 549.87 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
8 1 64.59 4.70 549.90 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
9 1 64.62 4.71 549.92 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
10 1 64.65 4.71 549.94 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
11 1 64.67 4.71 549.96 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
12 1 64.68 4.71 549.97 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
13 1 64.70 4.71 549.98 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
14 1 64.71 4.71 549.99 0.0001 0.095 0.009 - 
1.745         
15 1 64.72 4.71 550.00 0.0001 0.095 0.009 - 
1.744         
16 1 64.72 4.71 550.01 0.0001 0.095 0.009 - 
1.744         
17 1 64.73 4.71 550.01 0.0001 0.095 0.009 - 
1.744         
18 1 64.74 4.71 550.02 0.0001 0.095 0.009 - 
1.744         
19 1 64.74 4.71 550.02 0.0001 0.095 0.009 - 
1.744         
20 1 64.75 4.71 550.03 0.0001 0.095 0.009 - 
1.744         
21 1 64.75 4.71 550.03 0.0001 0.095 0.009 - 
1.744         
22 1 64.76 4.70 550.05 0.0001 0.095 0.009 - 
1.743         
23 1 64.78 4.70 550.10 0.0001 0.095 0.009 - 
1.742         
24 1 64.88 4.68 550.31 0.0001 0.095 0.009 - 
1.732         
25 0 65.43 2.98 551.54 0.0001 0.095 0.009 - 
1.103         
 
Vapor Actual Actual Thermal Vap H 
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Average vol rate density viscosity conduct. Compr. 
Stg 
1 
2.174 
2 
2.354 
3 
2.371 
4 
2.375 
5 
2.377 
6 
2.377 
7 
2.377 
8 
2.377 
9 
2.377 
10 
2.377 
11 
2.377 
12 
2.377 
13 
2.377 
14 
2.377 
15 
2.377 
16 
2.377 
17 
2.376 
18 
2.376 
19 
2.376 
20 
2.376 
21 
2.376 
22 
2.376 
23 
2.376 
24 
2.374 
25 
2.364 
kg/sec mol wt m3/h kg/m3 Pa-sec W/m-K factor MJ/sec 
1 46.91 265 12.5260 0.0000 0.022 0.907 - 
1 48.11 285 12.7657 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.42 286 12.8168 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.53 287 12.8329 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.59 287 12.8394 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.63 287 12.8427 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.65 287 12.8448 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.67 287 12.8463 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.69 287 12.8474 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.70 287 12.8482 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.71 287 12.8488 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.72 287 12.8493 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.73 287 12.8496 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.74 287 12.8499 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.74 287 12.8501 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.74 287 12.8502 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.75 287 12.8503 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.75 287 12.8503 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.75 287 12.8503 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.76 287 12.8503 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.76 287 12.8501 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.76 287 12.8497 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.76 287 12.8481 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.76 287 12.8416 0.0000 0.022 0.905 - 
1 48.76 287 12.8068 0.0000 0.022 0.905 - 
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Heating Curves Summary 
 
Eqp # 16 Unit type : TOWR Unit name: Reboiler 
 
NP 
 
Temp 
 
Pres 
 
Del H 
 
Vapor 
 
Liquid 
 
Vap mole 
 
Vap mass 
 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac.  
1 149.0 1.6 0.000 0 2 0.0000 0.0000 Bub 
2 149.2 1.6 0.0353 0 2 0.0873 0.0865  
3 149.4 1.6 0.0707 0 2 0.1745 0.1728  
4 149.6 1.6 0.106 0 1 0.2613 0.2590  
5 149.9 1.6 0.141 1 1 0.3478 0.3450  
6 150.1 1.6 0.177 1 1 0.4340 0.4308  
7 150.4 1.6 0.212 1 1 0.5197 0.5163  
8 150.7 1.6 0.247 1 1 0.6050 0.6015  
9 151.1 1.6 0.283 1 1 0.6897 0.6864  
10 151.5 1.6 0.318 1 0 0.7738 0.7709  
11 151.9 1.6 0.353 2 0 0.8571 0.8550  
 
Eqp # 
 
19 
 
Unit 
 
type 
 
: 
 
TOWR 
 
Unit 
 
name: Reboiler 
 
NP 
 
Temp 
 
Pres 
 
Del H 
 
Vapor 
 
Liquid 
 
Vap mole 
 
Vap mass 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac. 
1 33.0 0.6 0.000 0 1 0.3812 0.2877 
2 35.9 0.6 0.0271 0 1 0.4161 0.3228 
3 38.5 0.6 0.0543 1 1 0.4517 0.3594 
4 41.0 0.6 0.0814 1 1 0.4879 0.3973 
5 43.4 0.6 0.109 1 1 0.5245 0.4364 
6 45.6 0.6 0.136 1 1 0.5616 0.4766 
7 47.8 0.6 0.163 1 1 0.5989 0.5178 
8 49.8 0.6 0.190 1 1 0.6365 0.5599 
9 51.8 0.6 0.217 1 1 0.6742 0.6029 
10 53.8 0.6 0.244 1 1 0.7121 0.6466 
11 55.7 0.6 0.271 1 0 0.7500 0.6910 
 
Eqp # 
 
20 
 
Unit 
 
type 
 
: 
 
HTXR 
 
Unit 
 
name: Stream 
 
31 
 
NP 
 
Temp 
 
Pres 
 
Del H 
 
Vapor 
 
Liquid 
 
Vap mole 
 
Vap mass 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac. 
1 49.5 0.6 0.000 1 0 1.0000 1.0000 
2 47.6 0.6 0.0172 1 0 0.9662 0.9547 
3 45.7 0.6 0.0344 1 0 0.9317 0.9092 
4 43.9 0.6 0.0515 1 0 0.8968 0.8638 
5 42.0 0.6 0.0687 1 0 0.8616 0.8189 
6 40.1 0.6 0.0859 1 0 0.8263 0.7745 
7 38.2 0.6 0.103 1 0 0.7909 0.7305 
8 36.2 0.6 0.120 1 0 0.7553 0.6872 
9 34.2 0.6 0.137 1 0 0.7197 0.6445 
10 32.1 0.6 0.155 1 0 0.6841 0.6024 
11 30.0 0.6 0.172 1 0 0.6485 0.5611 
 
Eqp # 
 
21 
 
Unit 
 
type 
 
: 
 
HTXR 
 
Unit 
 
name: Stream 
 
48 
 
NP 
 
Temp 
 
Pres 
 
Del H 
 
Vapor 
 
Liquid 
 
Vap mole 
 
Vap mass 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac. 
1 10.0 0.5 0.000 0 10 0.0000 0.0000 
2 10.8 0.5 0.0332 0 10 0.0000 0.0000 
3 11.6 0.5 0.0664 0 10 0.0000 0.0000 
4 12.3 0.5 0.0954 0 10 0.0000 0.0000 
5 12.4 0.5 0.0997 0 10 0.0000 0.0000 
168 
 
6 13.2 0.5 0.133 0 10 0.0000 0.0000  
7 14.0 0.5 0.166 0 10 0.0000 0.0000  
8 14.8 0.5 0.199 0 10 0.0000 0.0000  
9 15.5 0.5 0.233 0 10 0.0000 0.0000  
10 16.3 0.5 0.266 0 10 0.0000 0.0000  
11 17.1 0.5 0.299 0 10 0.0000 0.0000  
 
Stream 
 
38 
       
NP Temp Pres Del H Vapor Liquid Vap mole Vap mass 
 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac.  
1 20.0 1.6 0.000 0 1 0.0000 0.0000  
2 40.3 1.6 0.0332 0 1 0.0000 0.0000  
3 59.2 1.6 0.0664 0 1 0.0000 0.0000  
4 74.4 1.6 0.0954 0 1 0.0000 0.0000 Bub 
5 75.5 1.6 0.0997 0 1 0.0142 0.0122  
6 81.7 1.6 0.133 0 1 0.1530 0.1389  
7 85.6 1.6 0.166 0 0 0.3136 0.2934  
8 88.6 1.6 0.199 0 0 0.4818 0.4605  
9 91.3 1.6 0.233 0 0 0.6533 0.6353  
10 93.6 1.6 0.266 1 0 0.8263 0.8155  
11 95.8 1.6 0.299 1 0 0.9997 0.9997  
 
Eqp # 
 
26 
 
Unit 
 
type 
 
: 
 
HTXR 
 
Unit 
 
name: Stream 
 
50 
 
NP 
 
Temp 
 
Pres 
 
Del H 
 
Vapor 
 
Liquid 
 
Vap mole 
 
Vap mass 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac. 
1 10.0 0.5 0.000 0 10 0.0000 0.0000 
2 10.2 0.5 0.00946 0 10 0.0000 0.0000 
3 10.5 0.5 0.0189 0 10 0.0000 0.0000 
4 10.7 0.5 0.0284 0 10 0.0000 0.0000 
5 10.9 0.5 0.0379 0 10 0.0000 0.0000 
6 11.1 0.5 0.0473 0 10 0.0000 0.0000 
7 11.4 0.5 0.0568 0 10 0.0000 0.0000 
8 11.6 0.5 0.0663 0 10 0.0000 0.0000 
9 11.8 0.5 0.0757 0 10 0.0000 0.0000 
10 12.0 0.5 0.0852 0 10 0.0000 0.0000 
11 12.3 0.5 0.0946 0 10 0.0000 0.0000 
Stream 41 
      
NP Temp Pres Del H Vapor Liquid Vap mole Vap mass 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac. 
1 20.1 1.6 0.000 0 0 0.0000 0.0000 
2 35.9 1.6 0.00946 0 0 0.0000 0.0000 
3 51.0 1.6 0.0189 0 0 0.0000 0.0000 
4 65.5 1.6 0.0284 0 0 0.0000 0.0000 
5 79.5 1.6 0.0379 0 0 0.0000 0.0000 
6 92.9 1.6 0.0473 0 0 0.0000 0.0000 
7 105.9 1.6 0.0568 0 0 0.0000 0.0000 
8 118.3 1.6 0.0663 0 0 0.0000 0.0000 
9 130.2 1.6 0.0757 0 0 0.0000 0.0000 
10 141.4 1.6 0.0852 0 0 0.0000 0.0000 
11 151.9 1.6 0.0947 0 0 0.0013 0.0012 
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Додаток Б 
(Результати оптимізаційного моделювання установки стабілізації нафти) 
FLOWSHEET SUMMARY 
 
ID 
1 
Type 
HTXR 
Label Stream Numbers 
8 1 -10 -9 
2 FLAS 7 -4 -3  
3 DIVI 3 -5 -6  
4 HTXR 2 14 -7 -12 
5 TOWR 6 9 -2 -8 
6 HTXR 10 11 -13 -15 
8 MIXE 12 15 -16  
 
Stream Connections 
 
Stream Equipment Stream Equipment Stream Equipment 
 From To  From To  From To 
1  1 7 4 2 13 6  
2 5 4 8 5 1 14  4 
3 2 3 9 1 5 15 6 8 
4 2  10 1 6 16 8  
5 3  11  6    
6 3 5 12 4 8    
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Calculation mode : Sequential 
Flash algorithm : Normal 
 
Equipment Calculation Sequence 
1 4 2 3 5 6 8 
 
Equipment Recycle Sequence 
1 4 2 3 5 
 
Recycle Cut Streams 
2 8 
Recycle Convergence Method: Direct Substitution 
Max. loop iterations 40 
Recycle Convergence Tolerance 
 
Flow rate 1.000E-003 
Temperature 1.000E-003 
Pressure       1.000E-003 
Enthalpy   1.000E-003 
Vapor frac.    1.000E-003 
 
Recycle calculation has converged. 
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Overall Mass Balance kmol/sec kg/sec 
 Input Output Input Output 
Methane 0.022 0.022 0.345 0.345 
Ethane 0.032 0.032 0.958 0.958 
Propane 0.036 0.036 1.571 1.571 
Isobutane 0.006 0.006 0.345 0.345 
Butane 0.032 0.032 1.878 1.878 
I-Pentane 0.009 0.009 0.652 0.652 
Pentane 0.009 0.009 0.652 0.652 
Hexane 0.025 0.025 2.149 2.150 
Heptane 0.025 0.025 2.474 2.474 
N-Octane 0.019 0.019 2.149 2.149 
Nonane 0.024 0.024 3.124 3.124 
Decane 0.011 0.011 1.499 1.499 
Dodecane 0.020 0.020 3.468 3.468 
Tridecane 0.017 0.017 3.202 3.202 
Tetradecane 0.014 0.014 2.877 2.877 
Cetane 0.018 0.018 4.176 4.176 
Water 2.220 2.220 40.000 40.000 
Total 2.540 2.540 71.520 71.520 
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Overall Energy Balance MJ/sec 
Input Output 
Feed Streams -707.031 
Product Streams -685.847 
Total Heating 21.1842 
Total Cooling -6.0959e-005 
Power Added  0 
Power Generated 0 
Total -685.847 -685.847 
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COMPONENTS  
 ID # Name Formula 
1 2 Methane CH4 
2 3 Ethane C2H6 
3 4 Propane C3H8 
4 5 Isobutane C4H10 
5 6 Butane C4H10 
6 7 I-Pentane C5H12 
7 8 Pentane C5H12 
8 10 Hexane C6H14 
9 11 Heptane C7H16 
10 12 N-Octane C8H18 
11 13 Nonane C9H20 
12 14 Decane C10H22 
13 16 Dodecane C12H26 
14 17 Tridecane C13H28 
15 18 Tetradecane C14H30 
16 20 Cetane C16H34 
17 62 Water H2O 
 
THERMODYNAMICS 
 
K-value model : SRK 
Boston-Mathias Alpha function. 
Enthalpy model : SRK 
Liquid density : Library 
 
Std vapor rate reference temperature is 0 C. 
Atmospheric pressure is 0.1013 MPa. 
 
SRK Parameters: 
BIP = A + B * T + C * T * T T = Temperature in degree K 
 
I J A B C 
5 9 -0.00040 0.00000 0.00000 
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STREAM PROPERTIES  
Stream No. 1 2 3 4 
Name     
- - Overall - -     
Molar flow kmol/sec 0.32 0.35 0.29 0.06 
Mass flow kg/sec 31.52 18.05 15.94 2.10 
Temp C 20.00 88.31 29.07 29.07 
Pres MPa 1.20 1.20 1.20 1.20 
Vapor mole fraction 0.03967 1.000 0.0000 1.000 
Enth MJ/sec -71.133 -39.750 -41.184 -5.9104 
Tc C 304.42 135.33 146.74 56.37 
Pc MPa 7.03 5.61 4.95 7.16 
Std. sp gr. wtr = 1 0.669 0.536 0.556 0.423 
Std. sp gr. air = 1 3.408 1.758 1.894 1.139 
Degree API 79.87 132.28 122.97 202.78 
Average mol wt 98.71 50.93 54.87 32.99 
Actual dens kg/m3 440.26 23.96 524.23 17.59 
Actual vol m3/h 257.74 2711.71 109.49 430.72 
Std liq m3/h 169.50 121.12 103.22 17.90 
Std vap 0 C m3/h 25766.59 28594.10 23447.28 5146.95 
- - Vapor only - -     
Molar flow kmol/sec 0.01 0.35  0.06 
Mass flow kg/sec 0.30 18.05  2.10 
Average mol wt 23.34 50.93  32.99 
Actual dens kg/m3 12.13 23.96  17.59 
Actual vol m3/h 87.78 2711.71  430.72 
Std liq m3/h 2.98 121.12  17.90 
Std vap 0 C m3/h 1022.17 28594.10  5146.95 
Cp kJ/kg-K 2.04 2.16  1.97 
Z factor 0.9478 0.8488  0.8959 
Visc Pa-sec 1.022e-005 1.013e-005  9.645e-006 
Th cond W/m-K 0.0276 0.0257  0.0237 
- - Liquid only - -     
Molar flow kmol/sec 0.31  0.29  
Mass flow kg/sec 31.22  15.94  
Average mol wt 101.82  54.87  
Actual dens kg/m3 661.39  524.23  
Actual vol m3/h 169.96  109.49  
Std liq m3/h 166.52  103.22  
Std vap 0 C m3/h 24744.43  23447.28  
Cp kJ/kg-K 2.17  2.56  
Z factor 0.0881  0.0518  
Visc Pa-sec 0.0003452  0.0001240  
Th cond W/m-K 0.1218  0.0974  
Surf. tens. N/m 0.02  0.01  
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Stream No. 5 6 7 8 
Name     
- - Overall - -     
Molar flow kmol/sec 0.09 0.20 0.35 0.17 
Mass flow kg/sec 4.78 11.16 18.05 24.63 
Temp C 29.07 29.07 29.07 275.50 
Pres MPa 1.20 1.20 1.20 1.20 
Vapor mole fraction 0.0000 0.0000 0.1800 0.0000 
Enth MJ/sec -12.355 -28.828 -47.094 -35.090 
Tc C 146.74 146.74 135.33 360.94 
Pc MPa 4.95 4.95 5.61 2.77 
Std. sp gr. wtr = 1 0.556 0.556 0.536 0.735 
Std. sp gr. air = 1 1.894 1.894 1.758 5.051 
Degree API 122.97 122.97 132.28 61.00 
Average mol wt 54.87 54.87 50.93 146.30 
Actual dens kg/m3 524.23 524.23 120.27 425.61 
Actual vol m3/h 32.85 76.64 540.21 208.36 
Std liq m3/h 30.97 72.26 121.12 120.64 
Std vap 0 C m3/h 7034.18 16413.10 28594.23 13585.61 
- - Vapor only - -     
Molar flow kmol/sec   0.06  
Mass flow kg/sec   2.10  
Average mol wt   32.99  
Actual dens kg/m3   17.59  
Actual vol m3/h   430.72  
Std liq m3/h   17.90  
Std vap 0 C m3/h   5146.95  
Cp kJ/kg-K   1.97  
Z factor   0.8959  
Visc Pa-sec   9.645e-006  
Th cond W/m-K   0.0237  
- - Liquid only - -     
Molar flow kmol/sec 0.09 0.20 0.29 0.17 
Mass flow kg/sec 4.78 11.16 15.94 24.63 
Average mol wt 54.87 54.87 54.87 146.30 
Actual dens kg/m3 524.23 524.23 524.23 425.61 
Actual vol m3/h 32.85 76.64 109.49 208.36 
Std liq m3/h 30.97 72.26 103.22 120.64 
Std vap 0 C m3/h 7034.18 16413.10 23447.28 13585.61 
Cp kJ/kg-K 2.56 2.56 2.56 3.43 
Z factor 0.0518 0.0518 0.0518 0.0965 
Visc Pa-sec 0.0001240 0.0001240 0.0001240 0.0001486 
Th cond W/m-K 0.0974 0.0974 0.0974 0.0640 
Surf. tens. N/m 0.01 0.01 0.01 0.00 
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Stream No. 9 10 11 12 
Name     
- - Overall - -     
Molar flow kmol/sec 0.32 0.17 0.56 1.67 
Mass flow kg/sec 31.52 24.63 10.00 30.00 
Temp C 70.00 226.19 20.00 78.53 
Pres MPa 1.20 1.20 0.20 0.20 
Vapor mole fraction 0.1370 0.0000 0.0000 0.0000 
Enth MJ/sec -67.195 -39.027 -158.97 -469.58 
Tc C 304.42 360.94 374.20 374.20 
Pc MPa 7.03 2.77 22.12 22.12 
Std. sp gr. wtr = 1 0.669 0.735 1.000 1.000 
Std. sp gr. air = 1 3.408 5.051 0.622 0.622 
Degree API 79.87 61.00 10.00 10.00 
Average mol wt 98.71 146.30 18.01 18.01 
Actual dens kg/m3 215.90 535.58 997.84 972.32 
Actual vol m3/h 525.59 165.57 36.08 111.07 
Std liq m3/h 169.50 120.64 36.00 108.00 
Std vap 0 C m3/h 25766.59 13585.59 44789.97 134369.92 
- - Vapor only - -     
Molar flow kmol/sec 0.04    
Mass flow kg/sec 1.40    
Average mol wt 32.08    
Actual dens kg/m3 14.39    
Actual vol m3/h 351.13    
Std liq m3/h 12.05    
Std vap 0 C m3/h 3530.54    
Cp kJ/kg-K 2.10    
Z factor 0.9377    
Visc Pa-sec 1.078e-005    
Th cond W/m-K 0.0292    
- - Liquid only - -     
Molar flow kmol/sec 0.28 0.17 0.56 1.67 
Mass flow kg/sec 30.12 24.63 10.00 30.00 
Average mol wt 109.29 146.30 18.01 18.01 
Actual dens kg/m3 621.44 535.58 997.84 972.32 
Actual vol m3/h 174.46 165.57 36.08 111.07 
Std liq m3/h 157.45 120.64 36.00 108.00 
Std vap 0 C m3/h 22236.06 13585.59 44789.97 134369.92 
Cp kJ/kg-K 2.39 3.08 4.18 4.19 
Z factor 0.0844 0.0919 0.0019 0.0017 
Visc Pa-sec 0.0002423 0.0001768 0.001033 0.0003647 
Th cond W/m-K 0.1083 0.0780 0.5990 0.6631 
Surf. tens. N/m 0.01 0.01 0.07 0.06 
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Stream No. 13 14 15 16 
Name     
- - Overall - -     
Molar flow kmol/sec 0.17 1.67 0.56 2.22 
Mass flow kg/sec 24.63 30.00 10.00 40.00 
Temp C 20.00 20.00 122.49 122.49 
Pres MPa 1.20 0.20 0.20 0.20 
Vapor mole fraction 0.0000 0.0000 0.3980 0.03617 
Enth MJ/sec -52.074 -476.92 -145.93 -615.51 
Tc C 360.94 374.20 374.20 374.20 
Pc MPa 2.77 22.12 22.12 22.12 
Std. sp gr. wtr = 1 0.735 1.000 1.000 1.000 
Std. sp gr. air = 1 5.051 0.622 0.622 0.622 
Degree API 61.00 10.00 10.00 10.00 
Average mol wt 146.30 18.01 18.01 18.01 
Actual dens kg/m3 732.60 997.84 2.79 29.79 
Actual vol m3/h 121.05 108.23 12915.36 4834.39 
Std liq m3/h 120.64 108.00 36.00 144.00 
Std vap 0 C m3/h 13585.59 134369.92 44789.97 179159.88 
- - Vapor only - -     
Molar flow kmol/sec   0.22 0.08 
Mass flow kg/sec   3.98 1.45 
Average mol wt   18.01 18.01 
Actual dens kg/m3   1.11 1.11 
Actual vol m3/h   12892.32 4686.81 
Std liq m3/h   14.33 5.21 
Std vap 0 C m3/h   17825.88 6480.33 
Cp kJ/kg-K   2.16 2.16 
Z factor   0.9857 0.9857 
Visc Pa-sec   1.308e-005 1.308e-005 
Th cond W/m-K   0.0269 0.0269 
- - Liquid only - -     
Molar flow kmol/sec 0.17 1.67 0.33 2.14 
Mass flow kg/sec 24.63 30.00 6.02 38.55 
Average mol wt 146.30 18.01 18.01 18.01 
Actual dens kg/m3 732.60 997.84 940.47 940.47 
Actual vol m3/h 121.05 108.23 23.04 147.58 
Std liq m3/h 120.64 108.00 21.67 138.79 
Std vap 0 C m3/h 13585.59 134369.92 26964.09 172679.52 
Cp kJ/kg-K 2.09 4.18 4.25 4.25 
Z factor 0.1218 0.0019 0.0016 0.0016 
Visc Pa-sec 0.0009556 0.001033 0.0002238 0.0002238 
Th cond W/m-K 0.1336 0.5990 0.6836 0.6836 
Surf. tens. N/m 0.02 0.07 0.05 0.05 
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FLOW SUMMARIES:     
Stream No. 1 2 3 4 
Stream Name     
Temp C 20.0000 88.3113 29.0731 29.0731 
Pres MPa 1.2000 1.2000 1.2000 1.2000 
Enth MJ/sec -71.133 -39.750 -41.184 -5.9104 
Vapor mass frac. 0.0093811 1.0000 0.00000 1.0000 
Total kmol/sec 0.32 0.35 0.29 0.06 
Total kg/sec 31.52 18.05 15.94 2.10 
Total std L m3/h 169.50 121.12 103.22 17.90 
Total std V m3/h 25766.59 28594.10 23447.28 5146.95 
Flow rates in kg/sec     
Methane 0.35 0.42 0.10 0.31 
Ethane 0.96 1.69 1.04 0.65 
Propane 1.57 3.78 3.15 0.63 
Isobutane 0.35 0.97 0.89 0.08 
Butane 1.88 5.49 5.16 0.33 
I-Pentane 0.65 2.04 1.99 0.05 
Pentane 0.65 2.07 2.03 0.04 
Hexane 2.15 1.60 1.58 0.01 
Heptane 2.47 0.00 0.00 0.00 
N-Octane 2.15 0.00 0.00 0.00 
Nonane 3.12 0.00 0.00 0.00 
Decane 1.50 0.00 0.00 0.00 
Dodecane 3.47 0.00 0.00 0.00 
Tridecane 3.20 0.00 0.00 0.00 
Tetradecane 2.88 0.00 0.00 0.00 
Cetane 4.18 0.00 0.00 0.00 
Water 0.00 0.00 0.00 0.00 
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Stream No. 5 6 7 8 
Stream Name     
Temp C 29.0731 29.0731 29.0731 275.4985 
Pres MPa 1.2000 1.2000 1.2000 1.2000 
Enth MJ/sec -12.355 -28.828 -47.094 -35.090 
Vapor mass frac. 0.00000 0.00000 0.11659 0.00000 
Total kmol/sec 0.09 0.20 0.35 0.17 
Total kg/sec 4.78 11.16 18.05 24.63 
Total std L m3/h 30.97 72.26 121.12 120.64 
Total std V m3/h 7034.18 16413.10 28594.23 13585.61 
Flow rates in kg/sec     
Methane 0.03 0.07 0.42 0.00 
Ethane 0.31 0.73 1.69 0.00 
Propane 0.94 2.20 3.78 0.00 
Isobutane 0.27 0.62 0.97 0.00 
Butane 1.55 3.61 5.49 0.00 
I-Pentane 0.60 1.39 2.04 0.00 
Pentane 0.61 1.42 2.07 0.00 
Hexane 0.48 1.11 1.60 1.66 
Heptane 0.00 0.00 0.00 2.47 
N-Octane 0.00 0.00 0.00 2.15 
Nonane 0.00 0.00 0.00 3.12 
Decane 0.00 0.00 0.00 1.50 
Dodecane 0.00 0.00 0.00 3.47 
Tridecane 0.00 0.00 0.00 3.20 
Tetradecane 0.00 0.00 0.00 2.88 
Cetane 0.00 0.00 0.00 4.18 
Water 0.00 0.00 0.00 0.00 
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Stream No. 9 10 11 12 
Stream Name     
Temp C 70.0000 226.1923 20.0000 78.5308 
Pres MPa 1.2000 1.2000 0.2000 0.2000 
Enth MJ/sec -67.195 -39.027 -158.97 -469.58 
Vapor mass frac. 0.044534 0.00000 0.00000 0.00000 
Total kmol/sec 0.32 0.17 0.56 1.67 
Total kg/sec 31.52 24.63 10.00 30.00 
Total std L m3/h 169.50 120.64 36.00 108.00 
Total std V m3/h 25766.59 13585.59 44789.97 134369.92 
Flow rates in kg/sec     
Methane 0.35 0.00 0.00 0.00 
Ethane 0.96 0.00 0.00 0.00 
Propane 1.57 0.00 0.00 0.00 
Isobutane 0.35 0.00 0.00 0.00 
Butane 1.88 0.00 0.00 0.00 
I-Pentane 0.65 0.00 0.00 0.00 
Pentane 0.65 0.00 0.00 0.00 
Hexane 2.15 1.66 0.00 0.00 
Heptane 2.47 2.47 0.00 0.00 
N-Octane 2.15 2.15 0.00 0.00 
Nonane 3.12 3.12 0.00 0.00 
Decane 1.50 1.50 0.00 0.00 
Dodecane 3.47 3.47 0.00 0.00 
Tridecane 3.20 3.20 0.00 0.00 
Tetradecane 2.88 2.88 0.00 0.00 
Cetane 4.18 4.18 0.00 0.00 
Water 0.00 0.00 10.00 30.00 
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Stream No. 13 14 15 16 
Stream Name     
Temp C 20.0000 20.0000 122.4938 122.4939 
Pres MPa 1.2000 0.2000 0.2000 0.2000 
Enth MJ/sec -52.074 -476.92 -145.93 -615.51 
Vapor mass frac. 0.00000 0.00000 0.39799 0.036171 
Total kmol/sec 0.17 1.67 0.56 2.22 
Total kg/sec 24.63 30.00 10.00 40.00 
Total std L m3/h 120.64 108.00 36.00 144.00 
Total std V m3/h 13585.59 134369.92 44789.97 179159.88 
Flow rates in kg/sec     
Methane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Ethane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Propane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Isobutane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Butane 0.00 0.00 0.00 0.00 
I-Pentane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Pentane 0.00 0.00 0.00 0.00 
Hexane 1.66 0.00 0.00 0.00 
Heptane 2.47 0.00 0.00 0.00 
N-Octane 2.15 0.00 0.00 0.00 
Nonane 3.12 0.00 0.00 0.00 
Decane 1.50 0.00 0.00 0.00 
Dodecane 3.47 0.00 0.00 0.00 
Tridecane 3.20 0.00 0.00 0.00 
Tetradecane 2.88 0.00 0.00 0.00 
Cetane 4.18 0.00 0.00 0.00 
Water 0.00 30.00 10.00 40.00 
182 
 
DISTILLATION PROFILE 
 
Unit type : TOWR Unit name: Eqp # 5 
 
* Net Flows * 
 Temp Pres Liquid Vapor Feeds Product Duties 
Stg C MPa kmol/sec kmol/sec kmol/sec kmol/sec MJ/sec 
1 88.3 1.20 0.21  0.20 0.35  
2 111.6 1.20 0.20 0.36    
3 123.8 1.20 0.20 0.35    
4 130.4 1.20 0.20 0.35    
5 134.1 1.20 0.20 0.35    
6 136.1 1.20 0.20 0.35    
7 137.3 1.20 0.20 0.35    
8 137.9 1.20 0.20 0.35    
9 138.2 1.20 0.20 0.35    
10 138.4 1.20 0.20 0.35    
11 138.5 1.20 0.20 0.35    
12 138.6 1.20 0.20 0.35    
13 138.6 1.20 0.20 0.35    
14 138.6 1.20 0.20 0.35    
15 138.7 1.20 0.20 0.35    
16 138.7 1.20 0.20 0.35    
17 138.7 1.20 0.20 0.35    
18 138.7 1.20 0.20 0.35    
19 138.8 1.20 0.20 0.35    
20 138.9 1.20 0.20 0.35    
21 139.1 1.20 0.20 0.35    
22 139.4 1.20 0.20 0.35    
23 140.1 1.20 0.20 0.35    
24 141.9 1.20 0.17 0.35    
25 152.9 1.20 0.65 0.32 0.32   
26 177.4 1.20 0.82 0.49    
27 184.7 1.20 0.87 0.65    
28 187.5 1.20 0.90 0.71    
29 188.8 1.20 0.91 0.73    
30 189.5 1.20 0.91 0.74    
31 189.9 1.20 0.91 0.74    
32 190.1 1.20 0.91 0.75    
33 190.2 1.20 0.92 0.75    
34 190.3 1.20 0.92 0.75    
35 190.4 1.20 0.92 0.75    
36 190.5 1.20 0.92 0.75    
37 190.6 1.20 0.92 0.75    
38 190.7 1.20 0.92 0.75    
39 190.9 1.20 0.92 0.75    
40 191.2 1.20 0.91 0.75    
41 191.7 1.20 0.91 0.75    
42 192.3 1.20 0.91 0.74    
43 193.3 1.20 0.91 0.74    
44 194.8 1.20 0.90 0.74    
45 197.1 1.20 0.89 0.73    
46 200.7 1.20 0.88 0.73    
47 206.5 1.20 0.85 0.71    
48 216.5 1.20 0.79 0.68    
49 235.8 1.20 0.67 0.62    
50 275.5 1.20  0.51  0.17 21.18 
Total liquid entering stage  1 at 29.073 C, 0.203 kmol/sec. 
Total liquid entering stage 25 at 93.258 C, 0.439 kmol/sec. 
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Tray Properties 
 
Unit type : TOWR Unit name: Eqp # 5 
 
Liquid 
 
Stg 
 
kg/sec 
 
Average 
mol wt 
Actual 
vol rate 
m3/h 
Actual 
density 
kg/m3 
 
viscosity 
Pa-sec 
Thermal 
conduct. 
W/m-K 
Surface 
tension 
N/m 
Liq H 
 
MJ/sec 
1 14 66.77 97.54 506.92 0.0001 0.084 0.005 - 
31.567         
2 15 72.83 107.59 496.49 0.0001 0.080 0.004 - 
32.381         
3 15 76.18 111.55 499.17 0.0001 0.078 0.004 - 
32.815         
4 16 78.02 114.31 499.13 0.0001 0.077 0.004 - 
33.100         
5 16 79.03 116.13 498.31 0.0001 0.076 0.004 - 
33.279         
6 16 79.59 117.49 496.48 0.0001 0.076 0.004 - 
33.384         
7 16 79.90 118.02 496.49 0.0001 0.076 0.004 - 
33.443         
8 16 80.07 118.32 496.47 0.0001 0.076 0.004 - 
33.476         
9 16 80.16 118.48 496.46 0.0001 0.076 0.004 - 
33.495         
10 16 80.22 118.58 496.45 0.0001 0.076 0.004 - 
33.506 
11 16 80.25 118.63 496.45 0.0001 0.076 0.004 - 
33.511 
12 16 80.26 118.66 496.45 0.0001 0.076 0.004 - 
33.514 
13 16 80.27 118.67 496.45 0.0001 0.075 0.004 - 
33.515 
14 16 80.28 118.68 496.45 0.0001 0.075 0.004 - 
33.515 
15 16 80.29 118.67 496.45 0.0001 0.075 0.004 - 
33.512 
16 16 80.30 118.66 496.46 0.0001 0.075 0.004 - 
33.507 
17 16 80.31 118.63 496.47 0.0001 0.075 0.004 - 
33.498 
18 16 80.33 118.59 496.49 0.0001 0.075 0.004 - 
33.483 
19 16 80.36 118.50 496.52 0.0001 0.075 0.004 - 
33.455 
20 16 80.42 118.34 496.57 0.0001 0.075 0.004 - 
33.404 
21 16 80.52 118.02 496.67 0.0001 0.075 0.004 - 
33.304 
22 16 80.73 117.31 496.89 0.0001 0.076 0.004 - 
33.083 
23 16 81.21 115.14 497.41 0.0001 0.076 0.004 - 
32.434 
24 14 82.80 101.24 499.43 0.0001 0.076 0.004 - 
28.439 
25 64 97.84 452.29 509.36 0.0001 0.078 0.004 - 
123.170 
26 80 98.09 581.77 495.17 0.0001 0.071 0.004 - 
147.984 
184 
 
27 86 98.58 631.22 491.22 0.0001 0.069 0.004 - 
157.115 
28 89 98.87 652.42 488.96 0.0001 0.069 0.003 - 
160.726 
29 90 99.02 659.76 489.66 0.0001 0.068 0.004 - 
162.327 
30 90 99.12 663.20 490.16 0.0001 0.068 0.004 - 
163.109 
31 91 99.17 664.96 490.49 0.0001 0.068 0.004 - 
163.521 
32 91 99.21 665.94 490.69 0.0001 0.068 0.004 - 
163.749 
33 91 99.24 666.51 490.81 0.0001 0.068 0.004 - 
163.879 
34 91 99.26 666.87 490.88 0.0001 0.068 0.004 - 
163.953 
35 91 99.28 667.11 490.92 0.0001 0.068 0.004 - 
163.992 
36 91 99.31 667.30 490.93 0.0001 0.068 0.004 - 
164.008 
37 91 99.35 667.48 490.92 0.0001 0.068 0.004 - 
164.004 
38 91 99.41 667.68 490.88 0.0001 0.068 0.004 - 
163.983 
39 91 99.50 667.93 490.82 0.0001 0.068 0.004 - 
163.940 
40 91 99.62 668.27 490.72 0.0001 0.068 0.004 - 
163.869 
41 91 99.81 668.77 490.57 0.0001 0.068 0.004 - 
163.756 
42 91 100.09 669.48 490.33 0.0001 0.068 0.004 - 
163.580 
43 91 100.52 670.48 489.98 0.0001 0.068 0.004 - 
163.297 
44 91 101.17 671.85 489.43 0.0001 0.067 0.004 - 
162.827 
45 91 102.19 673.53 488.58 0.0001 0.067 0.003 - 
162.000 
46 91 103.82 675.07 487.20 0.0001 0.067 0.003 - 
160.426 
47 91 106.58 674.25 484.79 0.0001 0.067 0.003 - 
157.043 
48 88 111.76 663.04 479.76 0.0001 0.066 0.003 - 
148.784 
49 83 123.01 697.41 427.63 0.0001 0.063 0.001 - 
132.178 
50 25 146.30 208.36 425.61 0.0001 0.064 0.001 - 
35.090 
 
 
 
 
 
 
39.750 
 
42.488 
 
43.302 
Vapor   
Average 
Actual 
vol rate 
Actual 
density 
 
viscosity 
Thermal 
conduct. 
 
Compr. 
Vap H 
Stg kg/sec mol wt m3/h kg/m3 Pa-sec W/m-K factor MJ/sec 
1 18 50.93 2712 23.9601 0.0000 0.026 0.849 - 
2 21 57.82 2866 25.9084 0.0000 0.027 0.837 - 
3 22 61.25 2924 26.7500 0.0000 0.028 0.833 - 
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4 22 63.15 2958 27.2035 0.0000 0.028 0.830 - 
43.736         
5 23 64.21 2981 27.4597 0.0000 0.029 0.829 - 
44.022         
6 23 64.80 2995 27.6036 0.0000 0.029 0.828 - 
44.200         
7 23 65.13 3003 27.6838 0.0000 0.029 0.827 - 
44.305         
8 23 65.31 3007 27.7283 0.0000 0.029 0.827 - 
44.365         
9 23 65.41 3010 27.7530 0.0000 0.029 0.827 - 
44.398         
10 23 65.47 3011 27.7668 0.0000 0.029 0.827 - 
44.417 
11 23 65.50 3012 27.7745 0.0000 0.029 0.827 - 
44.427 
12 23 65.52 3013 27.7788 0.0000 0.029 0.827 - 
44.433 
13 23 65.53 3013 27.7811 0.0000 0.029 0.827 - 
44.436 
14 23 65.53 3013 27.7823 0.0000 0.029 0.827 - 
44.436 
15 23 65.54 3013 27.7827 0.0000 0.029 0.827 - 
44.436 
16 23 65.54 3013 27.7826 0.0000 0.029 0.827 - 
44.433 
17 23 65.54 3013 27.7818 0.0000 0.029 0.827 - 
44.428 
18 23 65.55 3013 27.7801 0.0000 0.029 0.827 - 
44.420 
19 23 65.55 3012 27.7770 0.0000 0.029 0.827 - 
44.404 
20 23 65.56 3011 27.7714 0.0000 0.029 0.827 - 
44.376 
21 23 65.58 3010 27.7606 0.0000 0.029 0.827 - 
44.325 
22 23 65.60 3007 27.7385 0.0000 0.029 0.828 - 
44.225 
23 23 65.65 3001 27.6848 0.0000 0.029 0.828 - 
44.004 
24 23 65.72 2984 27.4997 0.0000 0.029 0.831 - 
43.355 
25 21 65.30 2896 26.0199 0.0000 0.031 0.850 - 
39.360 
26 39 81.04 4307 32.9021 0.0000 0.031 0.789 - 
66.896 
27 55 85.56 5698 34.9974 0.0000 0.032 0.771 - 
91.710 
28 61 87.19 6194 35.7454 0.0000 0.032 0.764 - 
100.841 
29 64 87.89 6388 36.0594 0.0000 0.032 0.762 - 
104.452 
30 65 88.24 6473 36.2081 0.0000 0.032 0.760 - 
106.053 
31 66 88.42 6515 36.2851 0.0000 0.032 0.760 - 
106.836 
32 66 88.52 6537 36.3280 0.0000 0.032 0.759 - 
107.247 
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33 66 88.59 6549 36.3533 0.0000 0.032 0.759 -  
107.475         
34 66 88.63 6556 36.3692 0.0000 0.032 0.759 - 
107.605         
35 66 88.67 6561 36.3802 0.0000 0.032 0.759 - 
107.679         
36 66 88.70 6563 36.3888 0.0000 0.032 0.759 - 
107.718         
37 66 88.73 6564 36.3968 0.0000 0.032 0.759 - 
107.734         
38 66 88.78 6565 36.4059 0.0000 0.032 0.759 - 
107.730         
39 66 88.85 6565 36.4175 0.0000 0.032 0.759 - 
107.709         
40 66 88.94 6564 36.4337 0.0000 0.032 0.759 - 
107.666         
41 66 89.09 6563 36.4572 0.0000 0.032 0.759 - 
107.595         
42 66 89.30 6560 36.4917 0.0000 0.032 0.759 - 
107.482         
43 67 89.62 6556 36.5431 0.0000 0.032 0.759 - 
107.306         
44 67 90.10 6550 36.6195 0.0000 0.032 0.759 - 
107.023         
45 67 90.83 6538 36.7330 0.0000 0.033 0.759 - 
106.553         
46 67 91.96 6515 36.9012 0.0000 0.033 0.759 - 
105.726         
47 67 93.77 6467 37.1480 0.0000 0.033 0.760 - 
104.152         
48 66 96.80 6354 37.4869 0.0000 0.034 0.761 - 
100.769         
49 64 102.41 6053 37.9011 0.0000 0.035 0.766  - 
92.510          
50 58 115.24 5337 39.2627 0.0000 0.038 0.772  - 
75.904          
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Heating Curves Summary 
 
Eqp # 1 Unit type : HTXR Unit name: 
Stream 8 
NP Temp 
C 
Pres 
MPa 
Del H 
MJ/sec 
Vapor 
kg/sec 
Liquid 
kg/sec 
Vap mole 
frac. 
Vap mass 
frac. 
1 226.2 1.2 0.000 0 25 0.0000 0.0000 
2 231.4 1.2 0.394 0 25 0.0000 0.0000 
3 236.5 1.2 0.788 0 25 0.0000 0.0000 
4 241.5 1.2 1.18 0 25 0.0000 0.0000 
5 246.5 1.2 1.58 0 25 0.0000 0.0000 
6 251.5 1.2 1.97 0 25 0.0000 0.0000 
7 256.4 1.2 2.36 0 25 0.0000 0.0000 
8 261.3 1.2 2.76 0 25 0.0000 0.0000 
9 266.1 1.2 3.15 0 25 0.0000 0.0000 
10 270.8 1.2 3.54 0 25 0.0000 0.0000 
11 275.5 1.2 3.94 0 25 0.0000 0.0000 
 
Stream 
 
1 
      
 
NP 
 
Temp 
 
Pres 
 
Del H 
 
Vapor 
 
Liquid 
 
Vap mole 
 
Vap mass 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac. 
1 20.0 1.2 0.000 0 31 0.0397 0.0094 
2 25.4 1.2 0.394 0 31 0.0479 0.0117 
3 30.7 1.2 0.788 0 31 0.0565 0.0143 
4 35.9 1.2 1.18 1 31 0.0653 0.0171 
5 41.0 1.2 1.58 1 31 0.0745 0.0202 
6 46.0 1.2 1.97 1 31 0.0841 0.0235 
7 51.0 1.2 2.36 1 31 0.0940 0.0272 
8 55.8 1.2 2.76 1 31 0.1043 0.0311 
9 60.6 1.2 3.15 1 30 0.1149 0.0353 
10 65.3 1.2 3.54 1 30 0.1258 0.0398 
11 70.0 1.2 3.94 1 30 0.1370 0.0445 
 
Eqp # 
 
4 Unit 
 
type : 
 
HTXR 
 
Unit 
 
name: 
 
Stream 
 
2 
      
NP Temp Pres Del H Vapor Liquid Vap mole Vap mass 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac. 
1 29.1 1.2 0.000 2 16 0.1800 0.1166 
2 37.9 1.2 0.734 3 15 0.2493 0.1747 
3 45.5 1.2 1.47 4 14 0.3253 0.2432 
4 52.2 1.2 2.20 6 12 0.4058 0.3202 
5 58.2 1.2 2.94 7 11 0.4893 0.4045 
6 63.8 1.2 3.67 9 9 0.5748 0.4946 
7 68.9 1.2 4.41 11 7 0.6611 0.5895 
8 73.9 1.2 5.14 12 6 0.7475 0.6883 
9 78.7 1.2 5.88 14 4 0.8333 0.7901 
10 83.5 1.2 6.61 16 2 0.9176 0.8941 
11 88.3 1.2 7.34 18 0 1.0000 1.0000 
Stream 14 
      
NP Temp Pres Del H Vapor Liquid Vap mole Vap mass 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac. 
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1 20.0 0.2 0.000 0 30 0.0000 0.0000 
2 25.9 0.2 0.734 0 30 0.0000 0.0000 
3 31.7 0.2 1.47 0 30 0.0000 0.0000 
4 37.6 0.2 2.20 0 30 0.0000 0.0000 
5 43.4 0.2 2.94 0 30 0.0000 0.0000 
6 49.3 0.2 3.67 0 30 0.0000 0.0000 
7 55.1 0.2 4.41 0 30 0.0000 0.0000 
8 61.0 0.2 5.14 0 30 0.0000 0.0000 
9 66.8 0.2 5.88 0 30 0.0000 0.0000 
10 72.7 0.2 6.61 0 30 0.0000 0.0000 
11 78.5 0.2 7.34 0 30 0.0000 0.0000 
 
Eqp # 5 Unit 
 
type : 
 
TOWR 
 
Unit 
 
name: 
 
Reboiler 
 
NP Temp 
C 
Pres 
MPa 
Del H 
MJ/sec 
Vapor 
kg/sec 
Liquid 
kg/sec 
Vap mole 
frac. 
Vap mass 
frac. 
 
1 235.8 1.2 0.000 0 83 0.0000 0.0000 Bub 
2 239.1 1.2 2.12 6 77 0.0899 0.0756  
3 242.6 1.2 4.24 12 70 0.1764 0.1499  
4 246.2 1.2 6.36 18 64 0.2596 0.2230  
5 250.0 1.2 8.47 24 58 0.3393 0.2948  
6 253.9 1.2 10.6 30 53 0.4157 0.3654  
7 258.0 1.2 12.7 36 47 0.4887 0.4347  
8 262.2 1.2 14.8 42 41 0.5585 0.5029  
9 266.5 1.2 16.9 47 36 0.6251 0.5702  
10 271.0 1.2 19.1 53 30 0.6889 0.6367  
11 275.5 1.2 21.2 58 25 0.7500 0.7026  
 
Eqp # 
 
6 
 
Unit 
 
type : 
 
HTXR 
 
Unit 
 
name: 
 
Stream 10 
 
NP 
 
Temp 
 
Pres 
 
Del H 
 
Vapor 
 
Liquid 
 
Vap mole 
 
Vap mass 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac. 
1 20.0 1.2 0.000 0 25 0.0000 0.0000 
2 47.4 1.2 1.45 0 25 0.0000 0.0000 
3 73.3 1.2 2.90 0 25 0.0000 0.0000 
4 97.2 1.2 4.30 0 25 0.0000 0.0000 
5 98.0 1.2 4.35 0 25 0.0000 0.0000 
6 121.5 1.2 5.80 0 25 0.0000 0.0000 
7 144.1 1.2 7.25 0 25 0.0000 0.0000 
8 165.7 1.2 8.70 0 25 0.0000 0.0000 
9 186.6 1.2 10.1 0 25 0.0000 0.0000 
10 206.8 1.2 11.6 0 25 0.0000 0.0000 
11 226.2 1.2 13.0 0 25 0.0000 0.0000 
Stream 11 
      
 
NP 
 
Temp 
 
Pres 
 
Del H 
 
Vapor 
 
Liquid 
 
Vap mole 
 
Vap mass 
 
 C MPa MJ/sec kg/sec kg/sec frac. frac.  
1 20.0 0.2 0.000 0 10 0.0000 0.0000  
2 54.7 0.2 1.45 0 10 0.0000 0.0000  
3 89.3 0.2 2.90 0 10 0.0000 0.0000  
4 122.5 0.2 4.30 0 10 0.0000 0.0000 Bub 
5 122.5 0.2 4.35 0 10 0.0021 0.0021  
6 122.5 0.2 5.80 1 9 0.0681 0.0681  
7 122.5 0.2 7.25 1 9 0.1341 0.1341  
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8 122.5 0.2 8.70 2 8 0.2000 0.2000 
9 122.5 0.2 10.1 3 7 0.2660 0.2660 
10 122.5 0.2 11.6 3 7 0.3320 0.3320 
11 122.5 0.2 13.0 4 6 0.3980 0.3980 
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Додаток В 
(Акт про впровадження результатів НДР) 
 
191 
 
Додаток Г 
192 
 
Додаток Д 
193 
 
Додаток Е 
194 
 
Додаток Ж 
195 
 
 
196 
 
Додаток З 
 
